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Résumé   
 
Durant ces dernières années les contraintes environnementales, au niveau national et international, 
obligent les industriels à maitriser leurs rejets d’effluents liquides et gazeux notamment leurs 
émissions de Composés Organiques Volatils (COV). Les COV sont des composés dangereux pour la 
santé de l’homme et pour son environnement à cause de leur persistance dans l’air et de leur capacité à 
se transformer en d’autres molécules encore plus dangereuses. Ils sont également classés comme gaz à 
effet de serre directs et indirects (précurseurs d’ozone). L’oxydation catalytique est un procédé 
destructif très intéressant et largement employé pour l’élimination des COV, il présente plusieurs 
avantages telles qu’une conversion élevée et une grande sélectivité par rapport au CO2. De plus, les 
températures de fonctionnement sont très modérées par rapport à la combustion thermique. Cependant, 
cette réaction fortement exothermique, extrêmement rapide, est généralement mise en œuvre dans des 
réacteurs à lits fixes conventionnels, et se déroule en présence de fortes limitations par le transfert de 
matière. Ce procédé est donc très demandeur en termes de conception de nouveaux réacteurs qui 
peuvent permettre d’intensifier les transferts pour atteindre l’efficacité requise au moindre coût. 
Les travaux présentés dans ce manuscrit concernent ainsi la conception et le développement de 
microréacteurs pour la dégradation des COV, trois molécules ont été étudiées : l’acétone, la 
méthyléthylcétone et le toluène. Les microréacteurs développés dans cette étude sont des réacteurs 
microstructurés à multiples canaux parallèles, basés sur le principe d’empilement de plaques en 
silicium recouvertes du catalyseur (platine). Les microréacteurs possèdent de part leurs dimensions 
micrométriques, des ratios S/V très élevés par rapport aux réacteurs conventionnels. Les ratios S/V des 
quatre microréacteurs, conçus dans ces travaux, varient de 14000 à 60000 m2/m3 alors qu’à titre 





distinguent par leur conception. Les microréacteurs de 1re génération, dont le chauffage se fait par 
conduction avec des cartouches résistives insérées dans une enceinte métallique (acier INOX), se 
différencient par les dimensions de leurs microcanaux (200x500, 200x100 et 100x50 µm2). 
L’originalité du microréacteur de 2e génération (200x100 µm2) est liée à son système d’alimentation 
mais surtout à son mode de chauffage intégré constitué d’une plaque en silicium, comportant 
résistance et capteurs de température, insérée au milieu des plaques catalytiques. Les résultats obtenus 
en termes de performance catalytique sont très prometteurs (65-100 % de conversion) sur une large 
gamme de concentrations des COV (250-11700 ppmV) et des GHSV très élevées (18700-314000 h-1). 
Il a également été constaté que, outre la température, les conditions opératoires (GHSV et 
concentration) avaient une influence importante sur les performances catalytiques. Le microréacteur 
de 2e génération a conduit à de meilleures conversions que les microréacteurs de 1re  génération, en 
particulier aux températures élevées. Un ordre de réactivité entre les molécules qui dépend de leurs 
concentrations a également été établi. Concernant l’hydrodynamique des écoulements dans les 
microréacteurs, les écoulements observés sont laminaires dans les microcanaux et les écoulements 
dans les microréacteurs correspondent probablement à un modèle piston à dispersion axiale malgré des 
valeurs du nombre de Bodenstein trés élevées. La continuité du milieu fluide a été étudiée dans les 
microréacteurs et un éventuel effet de raréfaction a été relevé dans le plus petit réacteur (100x50 µm2). 
Finalement, une étude des limitations par le transfert de matière a permis d’écarter d’éventuelles 
limitations dues au transfert de matière interne et de mettre en évidence la difficulté d’évaluer les 
limitations par le transfert de matière externe.   
  
Mots clés : microréacteur, silicium, dépollution de l’air, oxydation catalytique, composés organiques 
volatils, écoulement gazeux. 
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Abstract  
 
During last years the environmental constraints applied at national and international level, have led the 
manufacturers to control their pollutants released into atmosphere especially the Volatiles Organic 
Compounds (VOCs). The VOCs are harmful to human health and environment because of their 
persistence in air and their ability to be transformed to more dangerous molecules. They are also 
recognized as direct and indirect greenhouse gases as ozone precursors. Catalytic oxidation is a very 
interesting destructive process for VOCs removal. It presents a lot of advantages like high combustion 
efficiency (high conversion and CO2 selectivity). Furthermore, this process occurs at lower 
temperatures than the combustion. However, this very exothermic and very fast reaction, generally 
implemented in conventional fixed bed reactors exhibits strong mass transfer limitations. This process 
is consequently very demanding in terms of design of reactors with transfer intensification ability in 
order to achieve the required efficiency as well as lower the costs of the process.   
The present research works concern the design and the development of microreactors for VOCs 
removal and three molecules were tested: acetone, methyl-ethyl-ketone and toluene. The microreactors 
developed in this study, are parallel multichannel structured reactors, based on stacking of silicon 
platelets coated by the catalyst (platinum). The micrometric dimensions confer to microreactors much 
higher S/V ratios than conventional reactors with an important potential of transfer intensification as a 
consequence. The four microreactors exhibit S/V ratios with a range of 14000 to 60000 m2/m3, in 
comparison the S/V ratios of the stirred tank do not exceed 1000 m2/m3. These microreactors are 
distinguished in terms of design as 1st and 2nd generation reactors. The 1st generation ones present the 
same stainless steel housing equipped with four resistive cartridge heaters but the microchannels 
dimensions are different (200x500, 200x100 and 100x50 µm2). The 2nd generation microreactor 
(200x100 µm2) has the particularity to integrate platinum electrical heating resistance and sensors 





The results of the study in terms of catalytic performances are very promising (65 to 100 % of 
conversion) in a large scale of VOCs concentration (250-11700 Vppm) and very high space velocities 
(18700-314000 h-1). It was observed that not only temperature but also experimental parameters 
(GHSV and concentration) have an important effect on catalytic performances. However, it was shown 
that the 2nd generation microreactor is more efficient than the 1st generation ones in particular at high 
temperatures. An order of molecules reactivity was also established according to their concentrations. 
Regarding the gas flow in the microreactors, the flow laminarity in microchannels has been confirmed 
and the flow through the microreactors follows probably a plug-flow axial-dispersion model in spite of 
high Bodenstein numbers. The continuity of the gas flow was also investigated and an eventual 
rarefaction effect was noticed on the smallest microreactor (100x50 µm2). Finally, a transfer limitation 
study allowed dismissing the control of the reaction by internal diffusion and highlighted difficulties to 
evaluate the external mass transfer limitations.               
 
Keywords: microreactor, silicon, air treatment, catalytic oxidation, volatile organic compounds, gas 
flow.  
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Liste des symboles  
 
a Vitesse du son (   ) 
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Cav Concentration molaire moyenne du COV à l’entrée du microréacteur (           ) 
      Concentration molaire du COV (          
 ) 
    Concentration de surface (          
 ) 
D1 Diamètre de la section droite S1 (  ) 
D2 Diamètre de la section droite S2 (  )       
D3 Diamètre de la section droite S3 (  )       
D4 Diamètre de la section droite S4 (  )       
DH   Diamètre hydraulique ( ) 
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d  Coté du carré d’un microcanal ( ) 
eplaque   Epaisseur de la plaque de silicium (  ) 
ecata      Epaisseur couche catalytique du platine (  ) 
Fin  Débit molaire de l’acétone à l’entrée du microréacteur (     ) 
Fout  Débit molaire de l’acétone à la sortie du microréacteur (     ) 
FCO2  Débit molaire du CO2 produit à la sortie du microréacteur (     ) 
GHSV  Vitesse spatiale horaire (Gas Hourly Space Velocity) (   ) 
H5 Hauteur de la chambre rectangulaire (  )  
    Hauteur du microcanal (  ) 
keff  Coefficient de vitesse cinétique effective  
kR Constante cinétique d’une réaction chimique   
ktr Coefficient de transfert de matière externe (   ) 
L Longueur des microcanaux ( ) 
Lc Longueur caractéristique de l'écoulement ( ) 
Le  Longueur d’établissement du profil parabolique de la vitesse dans les microcanaux (  ) 
L5 Longueur de la chambre rectangulaire (  ) 





           Libre parcours moyen d’une molécule ( ) 
M  Masse molaire du gaz (      ) 
MAir Masse molaire de l’air (     ) 
MAcétone Masse molaire de l’acétone (     ) 
Mmél Masse molaire du mélange (Air+COV) (     ) 
mcata masse totale de platine dans les microcanaux (  ) 

m   Débit d’air massique total ( ) 
Ncanaux  Nombre de canaux 
P Pression totale dans le microréacteur (    ) 
P  Périmètre de la section de passage ( ) 
Q  Débit volumique à l’entrée du réacteur (    ) 
Qmass  Débit massique de l’air des différentes conditions opératoires (    ) 
R  Rayon entrée (  ) 
R  Constante molaire des gaz (         ) 
r  Rayon ( ) 
S Facteur de Sutherland  
S  Section de passage ( 
 ) 
S1 Section droite du cylindre 1 (  ) 
S2 Section droite du cylindre 2 (  ) 
S3 Section droite du cylindre 3 (  ) 
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S/V Ratio surface/Volume (     ) 
T Température (  ) 
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refT  Température de référence (  ) 





Umoy Vitesse moyenne à l’entrée du réacteur (   ) 
Umax Vitesse maximale (   ) 
Vtr Vitesse de transfert de matière externe (     ) 
VR Vitesse globale de la réaction d’oxydation du COV (     ) 
X  Conversion chimique du COV ( ) 
X/CO2  Conversion de l’acétone calculée sur la base de la quantité du CO2 produite ( ) 
X/Acétone Conversion de l’acétone calculée sur la base de la quantité d’acétone consommée ( ) 
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xi  Fraction molaire 
u  Vitesse moyenne d’écoulement (   ) 
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Vi  Volume atomique de diffusion (       ) 
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    Vitesse de la réaction d’oxydation du COV 
 
Lettres grecques  
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  Masse volumique de l’air (     ) 
cata  Masse volumique du catalyseur (platine) (     ) 
n Densité molaire (      ) 
      Ecart type du diamètre hydraulique ( ) 
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Bo Nombre de Bodenstein 
Da Nombre de Damköhler 
     Nombre de Graetz de transfert de matière  
Kn Nombre de Knudsen 
Ma Nombre de Mach 
Pe Nombre de Peclet 
Re  Nombre de Reynolds 
Sc   Nombre de Schmidt 
Sh Nombre de Sherwood 
 
Indice et exposant 
 
ax  Axiale 
c Caractéristique 
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eff  Effective 
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A   Ampère  
Å  Ångström  
ADEME Agence de l’environnement et de la maitrise de l’énergie  
CFD  Computational fluid dynamics 
CITEPA  Centre Interprofessionnel Technique d’Etude de la Pollution Atmosphérique  
COV   Composé organique volatil  
Cpsi   Cells per square inch  
CVD   Chemical Vapor Deposition 
DTS   Distribution de temps de séjour 
DRIE   Deep Ion Reactive Eching 
EDM   ElectroDischarge Machining 
EPFL   Ecole Polytechnique Fédérale de Lausane 
FID  Détecteur à ionisation de flamme    
INERIS Institut National de l’Environnement Industriel et des Risques 
INPT   Institut National Polytechnique de Toulouse  
Kt  Kilo tonne  
LAAS   Laboratoire d'Architecture et d'Analyse des Systèmes  
LGC   Laboratoire Génie chimique de Toulouse  
MEMS  MicroElectroMécaniques 
MEC  Méthyléthylcétone 
OMS  Organisation Mondiale de la Santé 
PVD   Physical vapor deposition 
ppmV  Partie par million volumique 





R200   Microréacteur de 1re génération dont les dimensions sont (200x100 µm2) 
R100    Microréacteur de 1re génération dont les dimensions sont (100x50 µm2) 
R4 Microréacteur de 2e génération dont les dimensions sont (200x100 µm2)  
(Brevet Tasseli et coll. (2009)) 
TCD   Détecteur à conductivité thermique ou catharomètre   
V   Volt  











































En accord avec l’une des définitions les plus employées, les composés organiques volatils 
(COV) sont tous les composés organiques de nature anthropogénique différents du méthane, qui 
peuvent produire des oxydants photochimiques par réaction avec des oxydes d’azote en présence de 
rayonnement lumineux. Ceci inclut une large gamme de composés organiques tels que les 
hydrocarbures aliphatiques, les hydrocarbures aromatiques, les hydrocarbures chlorés, les aldéhydes, 
les esters, les acides organiques et alcools… Dans l’industrie, plusieurs substances contiennent des 
COV ou sont formées à partir de COV : les dérivés du pétrole, les peintures, les solvants, les colles… 
En 2010, les trois secteurs d’activité les plus producteurs de COV en France étaient le secteur 
résidentiel (39 % des émissions totales), l’industrie manufacturière (35 %) et le transport routier (13 
%) alors qu’en 1990, ce dernier secteur prédominait avec un pourcentage des émissions de 42 %. 
(CITEPA 2012). 
 
Les COV présentent un danger pour l’environnement à cause de leur haute volatilité et persistance 
dans l’air, de leur capacité à se déplacer sur de longues distances à partir de leur point d’émission et de 
se transformer dans l’atmosphère en d’autres produits encore plus dangereux pour l’être humain, la 
faune et la flore. Ils participent également de façon directe et indirecte à l’augmentation de l’effet de 
serre et plusieurs COV participent à la formation de nuages polluants (smog). En ce qui concerne la 
santé humaine, le facteur risque cancer des COV est assez important (OMS), et des problèmes 
neurologiques ont aussi été constatés sur des enfants en zones urbaines. L’augmentation des émissions 
des COV et une meilleure connaissance de leur nature dangereuse ont conduit à une réglementation de 
plus en plus restrictive dans les pays industrialisés. Par conséquent, des efforts considérables sont 
fournis dans ce sens, soit par la réduction des émissions à la source en utilisant moins de solvant par 
exemple, ou par leur élimination en développant plusieurs procédés.     
 
Ces procédés sont classés en deux catégories :  
1. Les procédés de récupération (non destructifs) qui sont basés sur la rétention sans transformation 
chimique tels que l’adsorption, l’absorption ou la condensation. 
2. Les procédés destructifs qui transforment les COV en d’autres produits moins ou non nocifs 





groupe, mais la combustion thermique est considérée comme le procédé avec le coût de traitement 
le plus élevé (Le Cloirec 2004). 
 
Le choix du procédé de traitement des COV dépend de la nature, de la concentration et du débit du 
polluant, de la concentration désirée en sortie du procédé ainsi que d’autres considérations comme la 
présence de solide ou de poison pour le catalyseur dans le cas de l’oxydation catalytique par exemple. 
L’oxydation catalytique est un procédé dans lequel le polluant gazeux est généralement totalement 
oxydé en CO2 à des températures modérées (200 - 500 °C) par rapport à la combustion thermique (~ 
1200 °C), ce qui est très intéressant du point de vue énergétique, de la sécurité et du coût des procédés. 
Elle possède également l’avantage d’approcher l’élimination totale du polluant et permet par 
conséquent d’atteindre rapidement les valeurs limites d’émissions VLE, sans la formation de sous 
produits organiques qui pourraient être encore plus dangereux que les COV. L’oxydation catalytique 
des COV est un procédé bien connu de nos jours. Cependant, son application reste limitée aux grandes 
unités de traitement et la difficulté principale est liée à la multiplicité des sources de pollutions et 
nécessite par conséquent la collecte des effluents pollués dans l’unité de traitement. En effet, une 
grande partie de la pollution industrielle de l’air provient de sources confinées et le procédé qui 
pourrait facilement s’adapter et convenir aux différentes sources de pollution localisées, quel que soit 
le polluant, le débit à traiter et l’application, constituerait un grand progrès technologique dans le 
domaine de la dépollution de l’air (O’Malley et Hodnett 1999).   
 
Du point de vue de la catalyse, le développement de catalyseurs améliorés pour la dégradation des 
composés organique volatils, est important pour satisfaire aux spécificités des émissions des COV 
pour les sources confinées (Papaefthimiou et coll. 1999), et beaucoup d’efforts de recherche sont basés 
sur la comparaison de structures de catalyseur ou d’adsorbant de nature poreuse et complexe avec des 
échelles de pores allant du micro au macro (Serrano et coll. 2007). Cependant, ce procédé catalytique 
fort intéressant pour l’élimination des COV, généralement mis en œuvre dans des systèmes 
conventionnels, est encore peu exploité et très demandeur en termes de conception d’équipements ou 
de réacteurs. L’oxydation catalytique des COV est une réaction fortement exothermique, extrêmement 
rapide et généralement connue pour se dérouler en présence de fortes limitations par le transfert de 
matière (Sinha et Shankar 1993, Lojewska et coll. 2005b). Par conséquent, ces procédés catalytiques 
oxydatifs possèdent un potentiel très intéressant en termes d’intensification des procédés. Cette 
intensification des procédés peut être réalisée par miniaturisation ou plus précisément par 
microstructuration. La simple réduction des dimensions caractéristiques présente un fort potentiel 
d’intensification globale des procédés (Commenge et coll. 2004) et les microréacteurs en constituent 






L’intérêt grandissant dont font l’objet les microréacteurs ces dernières années provient non seulement 
des avantages cités mais également du développement des technologies MicroElectroMécaniques 
(MEMS), telle que la technologie silicium, qui permettent d’obtenir des structures géométriques très 
complexes avec des capacités dépassant celles des systèmes macroscopiques conventionnels, 
notamment grâce à la possibilité d’intégrer des composants tels que résistances chauffantes et/ou 
capteurs au sein même du système réactionnel. C’est dans cette optique qu’est née la collaboration 
entre le Laboratoire d’Analyse et d’Architecture des Systèmes (LAAS) et le Laboratoire de Génie 
Chimique de Toulouse (LGC), où ces travaux de recherches ont été réalisés.  Initiée par le projet 
MICRODEPOL, Action Concertée Incitative (ACI) « Non pollution, dépollution : nouveaux procédés/ 
nouvelles méthodes » sous la coordination de l’Institut de Recherche en Catalyse (IRC), aujourd’hui 
IRCELyon, cette collaboration avait pour objectif de concevoir des microréacteurs catalytiques 
intensifiés pour la dépollution de l’air à la source. Adaptables à différents débits d’effluents, les 
réacteurs microstucturés à canaux parallèles, offrent en effet une bonne adaptabilité par duplication de 
petites unités (Ge et coll. 2005).  
 
Les travaux de recherche effectués durant cette thèse portent donc sur la conception, le développement 
et la caractérisation de microréacteurs en silicium à multiples canaux parallèles recouverts de platine 
pour la dégradation des COV par oxydation catalytique. Trois molécules ont été testées (acétone, 
méthyléthylcétone et toluène) dans quatre microréacteurs différents de 1re et 2e générations. Les 
microréacteurs de 1re génération (R500, R200 et R100), dont le chauffage est effectué par conduction 
externe, se différencient principalement par les dimensions et le nombre des microcanaux. Alors que le 
microréacteur de 2e génération (R4), qui a donné lieu à un brevet, possède des microcanaux de mêmes 
dimensions que le R200 mais se distingue essentiellement par l’intégration d’une plaque de chauffage 
en silicium avec capteurs de températures au sein même des plaques catalytiques. Le mode 
d’alimentation par l’effluent gazeux y est également différent des microréacteurs de 1re génération.   
Suivant la conception des microréacteurs et la mise au point de l’installation expérimentale, une 
grande partie de ces travaux a été consacrée à la détermination des performances catalytiques des 
microréacteurs développés vis-à-vis de l’oxydation des molécules étudiées tout en prenant en 
considération l’influence des conditions opératoires telles que la concentration du COV et la vitesse 
spatiale horaire (GHSV). Une comparaison des performances catalytiques est également effectuée, 
lorsque cela est possible, entre les différents microréacteurs mais également avec des résultats issus de 
la littérature. Les résultats de dégradation des molécules sont comparés et l’ordre de réactivité établi 
est commenté par rapport aux résultats de la littérature.  
La sensibilité des écoulements gazeux aux conditions opératoires, notamment la température, a 
nécessité une attention particulière d’où une caractérisation des écoulements dans les microcanaux 





par le transfert de matière lors d’écoulements gazeux en microcanaux, en particulier pour les réactions 
rapides comme l’oxydation catalytique des COV, est également abordée et discutée dans ces travaux.  
 
Le travail réalisé et illustré dans ce manuscrit est présenté en 5 chapitres. Le premier et le second 
chapitres présentent une étude bibliographique sur les deux principales thématiques abordées dans ces 
travaux : les composés organiques volatils et les microréacteurs catalytiques. Le premier chapitre porte 
sur une présentation générale de la problématique des composés organiques volatils mais également 
sur les procédés de réduction ou d’élimination notamment par oxydation catalytique. Le second 
chapitre aborde dans un premier temps les microréacteurs de façon générale : potentiel 
d’intensification, avantages et conception, avant d’aborder, plus en détails, le cas particulier des 
réacteurs catalytiques microstructurés en phase gazeuse et leurs applications. Pour finir ce chapitre, 
des applications existantes de traitement des COV en microréacteurs sont présentées.  
 
Dans le chapitre III, une présentation générale de la conception des microréacteurs ou réacteurs 
microstructurés de 1re et de 2e génération développés dans ces travaux a été effectuée. Les différentes 
étapes de mise au point et de validation du dispositif expérimental que ces travaux de recherche ont 
nécessitées sont également résumées et présentées dans ce chapitre.  
 
Les résultats expérimentaux de ces travaux de recherche sont présentés dans le chapitre IV qui 
s’intitule « Performances catalytiques des microréacteurs pour l’oxydation des COV ». Ces 
performances sont illustrées par les courbes dites d’ignition qui traduisent les conversions chimiques 
des COV en fonction de la température pour chaque expérience effectuée. Dans ce chapitre, tous les 
résultats ont été exploités et comparés afin de tenter d’identifier le microréacteur le plus performant 
pour l’oxydation des COV étudiés. Les résultats obtenus y sont également comparés en termes de 
réactivité des molécules et un ordre de réactivité entre l’acétone, la méthyléthylcétone et le toluène est 
établi.  
 
Une caractérisation des écoulements gazeux, lors des expériences mises en œuvre, dans ces 
microréacteurs en général et dans les microcanaux en particulier, a été réalisée dans le chapitre V 
portant sur l’hydrodynamique pour laquelle des simulations numériques d’écoulement par ANSYS-
CFX ont également été effectuées et exploitées. Pour finir ce chapitre une étude du transfert de matière 
a été effectuée afin de déterminer les phénomènes limitants qui régissent les réactions d’oxydation 
catalytique des molécules étudiées à savoir réaction chimique ou transfert de matière externe et/ou 
interne. Cette étude a également pour but d’évaluer la différence de comportement des différents 
microréacteurs développés dans ces travaux vis-à-vis du phénomène de transfert de matière.  
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Composés Organiques Volatils 
 
 
I.1 Introduction aux COV (problématique et définition) 
 
La réduction ou l’élimination des polluants de l’air, tels que les COV (Composés Organiques 
Volatils) est une préoccupation environnementale et de santé majeure. Les directives européennes et 
internationales tendent régulièrement à réduire les taux autorisés d’émissions de ces polluants. Ces 
dernières années, plusieurs pays ont introduit dans leur législation des limites d’émissions très faibles 
en COV pour les procédés émettant des gaz (Sungkono et coll. 1997, Hung et Bai 2008), car ils 
supposaient déjà que les émissions des COV contribuaient activement à l’acidification des pluies, à la 
génération des précurseurs d’oxydants photochimiques et la déplétion de la couche d’ozone 
stratosphérique (Atkinson 2000). Les COV font également partie des quatre gaz à effet de serre 
indirects concernés par le protocole de Göteborg 1999.  
 
Les COV incluent une large variété de composés chimiques tels que les hydrocarbures aliphatiques et 
aromatiques, les alcools, les glycols, les éthers, les époxydes, les phénols… Ils sont également classés 
en composés non-halogénés et composés halogénés (Tibirna 1997).  
 
Les composés organiques non halogénés sont les : 
 
 Alcanes (Méthane, éthane, …hydrocarbures en C20 …), 
 Alcènes (Ethylène, propylène…), 
 Composés aromatiques (Benzène, toluène, styrène…), 
 Alcools (Méthanol, éthanol, alcool isopropylique, alcool butylique…), 




 Aldéhydes (Acétaldéhyde, formaldéhyde…), 
 Cétones (Acétone, méthyléthylcétone, méthyl-isobutyl cétone…), 
 Esters (Acétate d'éthyle, acétate de butyle…). 
 
Les composés organiques halogénés sont les : 
 
 Hydrocarbures halogénés (Chlorométhane, chloroéthane, chlorure de vinyle, bi-phényles 
polychlorés, fréons…)  
 
Le composé organique volatil peut être défini sur la base de la directive européenne du Conseil du 11 
Mars 1999 et d’après un arrêté français du 29 Mai 2000 (Turpin 2004) « Comme tout composé 
organique à l’exclusion du méthane, ayant une tension de vapeur de 10 Pa ou plus à 293.15 K ou ayant 
une volatilité correspondante dans des conditions d’utilisation particulières »  
Le Cloirec (2004) le défini comme tout composé qui contient du carbone et de l’hydrogène, lequel  
peut être substitué par d’autres atomes comme l’oxygène, l’azote, le soufre ou les halogènes en 
particulier le chlore et le fluor. Cependant le méthane, les oxydes de carbone et les carbonates sont 
exclus de la famille des COV. Le critère le plus caractéristique de ces composés est leur très haute 
volatilité au point de se trouver à l’état gazeux dans les conditions normales de température et de 
pression. Leur pression de vapeur saturante est supérieure à 10 Pa (0.075 mm Hg) à 20°C (1 atm) (Le 
Cloirec 2004). L’Agence de Protection de l’Environnement Américaine définit les COV comme des 
composés ayant une grande activité photochimique à l’exception des CO, CO2, des carbonates et des 
carbures métalliques (Xi et coll. 2005).  
 
Remarque: Les COV sont souvent appelés dans les ouvrages COVNM (non méthaniques) pour les 
dissocier clairement du méthane. Le tableau I.1, compare d’ailleurs la réactivité de deux composés que 
nous avons étudiés, par rapport au méthane, et on constate que la méthyléthylcétone est près de 400 
fois plus réactive que le méthane et que le toluène est encore plus réactif (+ de 1000 fois). 
 





Tableau I.1: Réactivité des COV par rapport au méthane  
 
Les COV peuvent se déplacer dans l’atmosphère sur de longues distances et possèdent des durées de 
vie plus ou moins longues. Le tableau I.2 illustre la durée de vie de quelques COV et on constate que 
l’acétone possède une durée de vie importante par rapport aux autres composés.  




Composé Durée de vie Composé Durée de vie 
Ethane  29.4 J Benzène 6 J 
Propène 13.2 h Phénol 6.9 h 
Propyne 2.5 J Acétone 65.4 J 
Isoprène 1.7 h Acide acétique 9.04 J 
 
Tableau I.2: Durées de vie de quelques composés organiques volatils  
(Wayne 2000 cité par Turpin 2004) 
I.2 Taux et sources d’émissions des COV  
 
En France, le CITEPA (Centre interprofessionnel technique d’étude de la pollution atmosphérique) 
effectue une surveillance annuelle des émissions de polluants dans l’atmosphère. En 2007 par 
exemple, les émissions de COVNM (Composés organiques volatils non méthaniques) de la France 
métropolitaine ont atteint 1199 kt selon le rapport du CITEPA paru en 2009 (CITEPA 2009 a). 
 
Dans le rapport du CITEPA paru en Mars 2011, les émissions des différents polluants atmosphériques 
ont été réévaluées à la baisse par rapport aux émissions données dans les versions précédentes du 
rapport. En effet, les méthodes et les facteurs d’émissions y ont été corrigés, et pour les COVNM et les 
NOX, les émissions agricoles ont été transférées hors du total national pour des raisons de cohérence 
avec les périmètres de la directive européenne (NEC) et des protocoles relatifs aux COVNM.  
 
A titre d’exemple pour l’année 2008, l’écart mesuré entre les émissions des COV calculées dans la 
version 2010 avec celui de la version 2011 du rapport des inventaires est assez important, il passe de 
1179 kt à 963 kt soit un écart de -18.4 %, ce qui est d’une importance capitale notamment pour 
l’atteinte des objectifs. Le classement par secteur émetteur de COV est également légèrement différent 
pour cette même année entre le rapport des inventaires version 2011 et celui paru en 2009 (CITEPA 
2011). 
 
Sur le rapport des inventaires du CITEPA paru en avril 2012, on retrouve le classement des secteurs 
émetteurs des COV qui est illustré sur la figure I.1, où on peut clairement observer la forte baisse des 
émissions des COVNM de 2637 à 852 kt, soit une diminution de 68 % entre 1988 et 2010. La 
répartition des émissions par secteur d'activité a également fortement évolué entre 1988 et 2010. 
En 1990, le secteur prédominant dans les émissions totales des COV en France était le secteur routier 
avec 42 % des émissions. Cependant les efforts effectués dans le transport routier, principalement en 
équipant les véhicules essence en pots catalytiques de plus en plus performants, ont amené à une 
baisse en 2010 de -1031 kt soit une réduction de -90 %, ce qui a fait passer leur contribution dans les 
émissions totales des COV à 13 % pour occuper la 3e place du classement.   






Figure I.1: Emissions atmosphériques des COVNM en France métropolitaine par secteur de 1988 à 
2011 (e : estimation). (Source : CITEPA format SECTEN - mise à jour Avril 2012) 
  




En 2010, le secteur résidentiel/tertiaire arrive en haut du classement avec une contribution de 39 % des 
émissions totales et l’utilisation des solvants à usages domestiques ou dans le bâtiment (Peintures, 
colles…) est la principale source d’émissions. Le second secteur émetteur est celui de l’industrie 
manufacturière avec 35 %, dont les principales émissions proviennent des solvants contenus dans les 
produits mis en œuvre et ce malgré les efforts consentis en diminuant l’utilisation des solvants 
organiques volatils. Le secteur de la transformation d’énergie et celui des autres transports participent 
à hauteur de 5 % chacun dans les émissions totales pour l’année 2010. Enfin, le secteur de 
l’agriculture/sylviculture totalise 3 % des émissions. Les émissions des sources biotiques du secteur de 
l’agriculture, des forêts et prairies naturelles, qui constituent 1237 à 1734 kt/an sur la période 1990-
2010, sont hors du total national conformément aux règles de comptabilisation européennes en 
vigueur. Ces émissions contribuent néanmoins à la formation de l’ozone troposphérique (CITEPA 
2012). 
 
I.3 Impacts des COV (directs et indirects) 
 
Les COV sont communément trouvés dans l’atmosphère à des concentrations très élevées dans les 
zones urbaines et industrielles avec des impacts importants sur l’environnement et sur la santé 
humaine. Ils sont particulièrement dangereux pour l’environnement à cause de leur haute volatilité et 
persistance dans l’air et de leur capacité à se déplacer sur de longues distances à partir de leur point 
d’émission, leurs émissions constituent d’ailleurs un danger même à faibles concentrations (Atkinson 
2000).  
 
Les COV prennent activement part à l’augmentation de l’effet de serre de façons directe et indirecte, 
d’autant plus qu’ils augmentent significativement la concentration de l’ozone dans l’atmosphère, ce 
qui représente un grave danger pour la santé humaine. Leurs impacts peuvent être directs ou indirects. 
 
I.3.1 Impacts directs 
 
Les émissions des COV ont un impact direct sur la santé humaine et un effet cancérigène serait 
attribué à certains d’entre eux (Belpomme et coll. 2007, Schupp et coll. 2005). En effet, des études 
menées sur certains composés tels que le benzène, le 1,3-butadiène, l’acrylonitrile et le chlorure de 
vinyle ont révélé un effet cancérigène de l’exposition de ces derniers (Le Cloirec 2004). Des études 
ont également établi qu’il y avait une relation entre l’exposition aux vapeurs des composés organiques 
et l’augmentation des symptômes des maladies des voies respiratoires, des maux de tête, des irritations 
sensorielles et des irruptions cutanées. Les COV qui proviennent de l’industrie pétrolière tels que le 




benzène, le toluène, le xylène et le n-pentanal présentent en plus des risques d’irritation des muqueuses 
respiratoires (Le Cloirec 2004). 
 
Le toluène qui est un des composés que nous avons étudiés, a été placé par le bureau de l’Organisation 
Mondiale de la Santé (OMS) dans la liste des substances présentant des risques d’irritations des 
muqueuses respiratoires avec des seuils ambiants à ne pas dépasser pour préserver la santé des 
populations. Cette valeur critique est de 8 mg/m3 pour une durée d’exposition de 24h (ADEME, Soltys 
1998). 
 
I.3.2 Impacts indirects 
 
Les COV font partie des plus importants groupes de polluants de l’air dans l’atmosphère urbaine. Ils 
jouent un rôle important dans la formation d’ozone troposphérique, d’oxydants photochimiques, et de 
nuages polluants (Smog). Ils sont très néfastes pour l’écosystème, et cela est d’autant plus vrai pour les 
composés aromatiques tels que le toluène et le xylène qui prennent part dans les réactions 
photochimiques et qui constituent la source la plus importante de radicaux pouvant oxyder le NO en 





Figure I.2: Perturbation du cycle NO2/NO/O3 due aux COV (Turpin 2004) 
 




En effet, une des réactions les plus importantes auxquelles participent les COV, est le dérèglement du 
cycle de Chapman (figure I.2), avec l’augmentation de la concentration de l’ozone dans la basse 
atmosphère (troposphère) comme conséquence. Alors que l’ozone stratosphérique constitue la couche 
protectrice de la planète contre les rayons ultraviolets, dans la basse atmosphère, l’ozone est considéré 
comme le principal polluant photochimique car en plus de son effet néfaste sur la santé humaine et 
l’environnement, sa présence s’accompagne de celle d’autres espèces aux propriétés acides et 
oxydantes telles que les aldéhydes, les nitrates organiques, le peroxyde d’hydrogène (Soltys 1998, Le 
 Cloirec 2004). 
 
Les effets indésirables de l’ozone troposphérique, dont la concentration a doublé lors des cent 
dernières années (Le  Cloirec 2004), se manifestent sur la santé humaine, à cause de ses propriétés 
oxydantes, en pénétrant dans l’appareil pulmonaire et affectant les voies respiratoires (Soltys 1998), et 
sur la flore en perturbant l’activité photosynthétique des végétaux et en diminuant la croissance de 
certaines espèces (Soltys 1998, Le Cloirec 2004). L’ozone est également considéré comme un 
important gaz à effet de serre. Il participerait à hauteur de 18 % à l’effet de serre global de toute la 
planète et ce, malgré sa relative faible concentration dans l’atmosphère, car la molécule d’ozone (O3) 
absorbe 2000 fois plus de rayons infra rouges des sols que la molécule du dioxyde de carbone (CO2).  
 
Les COV participent également, de façon directe, à l’augmentation de l’effet de serre en absorbant les 
rayons infra rouges des sols de la planète comme les molécules des CFC, les halons, le trichloréthane, 
le méthyl-chloroforme et le tétrachlorure de carbone, ou indirectement en augmentant la production de 
l’ozone, comme nous l’avons mentionné précédemment, par la modification du  cycle de Chapman. 
En effet, l’ozone est naturellement présent dans l’atmosphère mais les radicaux libres qui proviennent 
des COV, déclenchent une chaîne de réactions complexes conduisant à la production de plusieurs 
molécules d’ozone à partir d’une seule molécule carbonée (Figure I.2).    
 
Le doublement de la concentration de l’ozone dans la troposphère pourrait également accroitre la 
température moyenne de l’atmosphère d’environ 1°C (Soltys 1998).  
 
I.4 Législation et Engagements 
 
Lors de ces dernières années, la législation dans le domaine environnemental est devenue de plus en 
plus sévère par rapport aux rejets et émissions en général et aux produits chimiques en particulier. 
Parmi ces produits chimiques, figurent les COV qui proviennent principalement des solvants.  
 




Le 11 Mars 1999, est parue la directive 1999/13/CE, elle concerne les émissions des COV engendrées 
par l’utilisation des solvants dans certaines installations de 20 secteurs d’activités tel que l’imprimerie,  
le revêtement de surface, l’imprégnation du bois, le nettoyage de surface... Cette directive a fixé des 
seuils d’émissions canalisées et diffuses et avait pour but de permettre une réduction de 57 % des 
émissions de sources fixes en France entre 1997 et 2010 (Source: ADEME). 
 
La même année, en 1999, la France s’est engagée par le protocole de Göteborg à réduire ses émissions 
de COV non méthaniques d’un niveau de 2 300 kt en 1998 à un niveau de 1 100 kt en 2010 (CITEPA 
2009 a). Le protocole de Göteborg vise quatre gaz polluants qui sont : le dioxyde de soufre (SO2), les 
oxydes d'azote (NOx), l'ammoniac (NH3) et les composés organiques volatils non méthaniques 
(COVNM). Ces gaz à effet de serre non directs, sont responsables de l'acidification et de 
l'eutrophisation pour les trois premiers, les COVNM et les NOx sont de plus des précurseurs de 
l'ozone troposphérique (ADEME 2000). Le protocole prévoyait également la possibilité d’une révision 
des plafonds nationaux deux ans à partir de la date de son entrée en vigueur (le 17 Mai 2005), soit en 
2007.  
La directive européenne NEC (National Emission Ceilings) 2001/81/CE concerne les plafonds 
nationaux d’émissions des quatre gaz concernés par le protocole de Göteborg, ayant la même échéance  
2010 mais avec un plafond plus strict de 1050 kt de COVNM.  
 
Le tableau 1.3 nous permet d’avoir une idée des émissions de COVNM enregistrées par exemple en 













1199 1100 +8.3 % 1050 +12.4 % 
 
Tableau I.3: Comparaison des émissions de COVNM enregistrées en 2007 avec les objectifs du 
protocole de Göteborg ainsi que la directive NEC (CITEPA 2009 a) 
 
La réévaluation des émissions des COV effectuée en 2011 s’est avérée très importante du point de vue 
des objectifs. En effet, le tableau I.4, qui illustre l’évolution des émissions des COV (réévaluées en 
2012) entre 1990 et 2010, permet de constater que les objectifs du protocole de Göteborg et de la 
directive NEC ont été largement atteints pour les COV bien avant l’échéance de 2010, et que les écarts 
relatifs avec les émissions pour l’année 2010 est de -23 et -19 % respectivement. Selon le CITEPA, de 
nouveaux plafonds sont à prévoir pour l’horizon 2020 (CITEPA 2012).  
 














2589 957 852 -23 %  -19 % 
 
Tableau I.4: Comparaison des émissions des COVNM enregistrées entre 1990 et 2010 paru dans le 
rapport des inventaires du CITEPA, version Avril 2012 
 
La réglementation française prévoit également des restrictions sur les rejets concernant les installations 
industrielles classées pour la protection de l’environnement (ICPE) (arrêté du 02 Fevrier 1998). Le 
Code de l'Environnement définit ces installations comme suit : "Sont soumis aux dispositions du 
présent titre les usines, ateliers, dépôts, chantiers et, d'une manière générale, les installations exploitées 
ou détenues par toute personne physique ou morale, publique ou privée, qui peuvent présenter des 
dangers ou des inconvénients soit pour la commodité du voisinage, soit pour la santé, la sécurité et la 
salubrité publique, soit pour l'agriculture, soit pour la protection de la nature et de l'environnement, 
soit pour la conservation des sites et des monuments".  
Cette réglementation est basée sur l’arrêté du 1er Mars 1993, qui, bien qu’annulé, est resté une bonne 
référence. Cet arrêté fixait une valeur limite globale d’émission canalisée (VLE) des COV à 150 
mg/Nm3 si le débit total (hors méthane) dépassait 2 kg/h. Actuellement, toutes les installations doivent 
respecter des VLE canalisées et diffuses en fonction des secteurs et des seuils d’émission des solvants.  
Certains COV, cancérigènes, mutagènes ou toxiques pour la reproduction, classés dans l’annexe III de 
l’arrêté, sont soumis à une réglementation plus stricte, leur VLE est fixée à 20 mg/Nm3 si leur débit 
dépasse 0.1 kg/h. Une surveillance continue des émissions des COV est également prévue au-delà 
d’une certaine valeur de débit : 20 kg/h pour les COV non visés par l’annexe III et 2 kg/h pour les 
COV visés par cette annexe. Dans le cas du traitement des COV par oxydation catalytique, la 
surveillance des émissions des NOx et du CH4 est également obligatoire (Source : ADEME). 
 
La date principale d'entrée en vigueur retenue par le gouvernement français est le 30 octobre 2005 
pour les installations existantes (autorisées avant le 01/01/2001) et immédiatement pour les 
installations nouvelles (autorisées après le 01/01/2001) ADEME.    
 
Remarque : ne sont soumises à cette réglementation que les installations dont l'une ou plusieurs de ses 
activités font l'objet d'une inscription sur une liste appelée « Nomenclature ».  
 
Afin de respecter les restrictions liées aux émissions des COV, les industriels disposent d’une 
alternative sous forme de Schéma de Maitrise des Emissions (SME), qui garantit que le flux annuel 
émis n'excède pas ce qui serait obtenu par un strict respect des VLE (Source : ADEME). 




Concernant les industries qui émettent plus de 150 tonnes de COV/an, il existait de 1985 à 1999 une 
taxe parafiscale sur la pollution atmosphérique (TPPA : 27 €/tonne), qui a été remplacée depuis le 1er 
Janvier 1999 par la TGAP (Taxe Générale sur les Activités Polluantes) sur les substances émises dans 
l’atmosphère (38.11€/tonne), mais ces taxes restent trop faibles et insuffisantes (Source : ADEME). A 
titre de comparaison, la Confédération de Suisse a mis en place depuis le 1er Janvier 2000 une taxe 
d’incitation à la réduction des émissions des COV de 2000 €/tonne (Source : INERIS).  
 
I.5 Procédés de traitement des COV 
 
I.5.1 Procédés classiques   
 
La grande variété ou la large gamme de composés organiques volatils avec des propriétés physiques et 
chimiques très différentes, a conduit au développement d’une multitude de procédés de réduction ou 
d’élimination des COV dans l’air (Engleman 2000, Le Cloirec 2004) tels que ; Les bioprocédés 
(biofiltres), les procédés chimiques (combustion ou oxydation thermique, oxydation catalytique, 
ozonation et photocatalyse), et les procédés physiques (adsorption, absorption, condensation et 
séparation membranaire). La figure I.3 résume les procédés les plus utilisés et plus connus, où ils sont 
classés suivant qu’ils soient destructifs ou récupératifs.  
 
 
Figure I.3: Différents procédés de traitement des COV (Le Cloirec 2004) 
 
Les procédés les plus utilisés dans les systèmes installés sont l’adsorption et/ou la combustion 
catalytique ou thermique (Le Cloirec 2004). L’adsorption est très utilisée dans l’industrie à cause de la 
facilité de la mise en œuvre de l’opération et de la récupération des COV (Hung et Bai 2008). Cette 
technologie est souvent employée avec des charbons actifs en forme de grains ou de bâtonnets 




extrudés ou des zéolithes comme adsorbants. Ces adsorbants sont généralement régénérés par de la 
vapeur d’eau ou un autre gaz chaud (Subrenat et Le Cloirec 2004), ce qui engendre un autre effluent 
gazeux ou liquide pollué qui nécessite une autre étape de traitement. Concernant l’absorption, elle est 
principalement implantée dans l’industrie pétrochimique et pharmaceutique. Cette technique possède 
une efficacité de 90 % et peut traiter une large gamme de concentration 200 mg/m3 à 30 g/m3 mais les 
coûts générés par la consommation et le stockage du liquide de lavage sont conséquents, en plus du 
coût de sa régénération par une méthode de séparation tel que la distillation, le strippage ou 
l’extraction (Mhiri 2009).  
 
La condensation serait généralement utilisée pour des débits de moins de 1000 m3/h et pour des 
concentrations > 10 g/m3 et induirait un coût énergétique important car le COV récupéré doit être 
traité ou détruit. Quant à la séparation membranaire, elle est peu utilisée en France (Source : ADEME). 
 
L’adsorption, l’absorption et la condensation sont des procédés récupératifs des COV (Figure I.3) 
mais dans la majorité des cas, les concentrations des émissions des COV restent relativement faibles et 
leur récupération pour un recyclage est jugée inutile (Mhiri 2009). De plus, les procédés récupératifs 
sont peu appropriés pour les mélanges des COV, car ils nécessitent une technique supplémentaire de 
séparation qui peut s’avérer complexe et coûteuse si le mélange contient plus de trois composés 
(Soltys 1998).  
 
La combustion est un procédé destructif mais qui est mis en œuvre à des températures très élevées aux 
environs de 1200 °C afin d’éviter la présence de produits secondaires (ou de dégradation) dangereux 
comme les dioxines. Ce procédé produit néanmoins des taux d’oxydes d’azotes (NOx) très élevés et 
nécessite aussi une autre étape de traitement (Khan et Ghoshal 2000), il est également considéré 
comme le procédé avec le coût de fonctionnement le plus élevé (Le Cloirec 2004).  
 
Depuis plusieurs années l’oxydation catalytique est devenue un procédé destructif de traitement des 
COV alternatif offrant plusieurs avantages, tels qu’une grande efficacité de combustion, des émissions 
de NOx et d’hydrocarbures imbrûlés très faibles comparativement à la combustion classique. De plus, 
l’oxydation catalytique est mise en œuvre à des températures plus basses entre 200 et 500 °C, ce qui 
est très intéressant du point de vue énergétique, de la sécurité et du coût des procédés.  
 
L’utilisation des bioprocédés pour la dégradation des COV, qui semblent être plus appropriés pour les 
molécules solubles et biodégradables que pour les hydrocarbures par exemple (Le Cloirec 2004), serait 
généralement limitée à des concentrations de COV assez faibles < 1.5 g/m3 (< 400 ppmV en toluène 
par exemple) pour un rendement ne dépassant pas 90 % et comporterait certaines limites de débit à 
traiter liées à des contraintes d’encombrement. A titre indicatif, il faut un biofiltre de 1 m3 pour traiter 




100 m3/h (Soltys 1998). Les temps de réactions biologiques sont également assez longs, variant de 20 
secondes à 2 minutes, ce qui nécessiterait pour un fonctionnement en continu, des réacteurs aux 
dimensions assez importantes (Le Cloirec 2004) ou le développement de systèmes très complexes qui 
permettraient d’obtenir des temps de séjour suffisamment grands. 
 
Il est important de mentionner pour conclure, qu’aucun des systèmes présentés n’est universel et 
chaque système possède des applications optimales en fonction des contraintes appliquées (Subrenat et 
Le Cloirec 2004). Il est cependant intéressant de relever que le coût d’investissement des techniques 
de récupération est 2 à 3 fois plus élevé que celui des techniques de destruction (Soltys 1998). 
 
I.5.2 Procédés émergeants  
 
Ces dernières années, certains procédés comme le plasma froid et la photocatalyse émergent. 
L’utilisation du plasma froid semble être une technique intéressante, moins polluante que les procédés 
par voie humide, énergétiquement économique, souple et adaptable à des débits d’air variables (Mhiri 
2009) et plusieurs études ont démontré qu’elle était efficace pour la dégradation d’une large gamme de 
composés (Lee et Chang 1998). Mais cette technique reste limitée à des concentrations très faibles car 
son efficacité diminue fortement lorsque la concentration des COV augmente (Lee et Chang 1998). 
 
La photocatalyse, qui est classée parmi les procédés propres à cause de l’utilisation des rayons UV 
artificiels ou solaires (Mhiri 2009), suscite énormément d’attention ces dernières années et plusieurs 
travaux de recherche sont consacrés à cette thématique : Deveau et coll. 2007, Van Gerven et coll. 
2007, Wang et coll. 2007, Vincent et coll. 2009… Néanmoins, l’application de cette méthode dans 
l’industrie reste limitée à cause des difficultés liées à la conception des photoréacteurs (Mhiri 2009). 
Un exemple de dégradation de COV par photocatalyse en microréacteur (Matsushita et coll. 2008) est 
illustré par la suite.   
 
La combinaison de la photocatalyse hétérogène et du plasma froid peut permettre une élimination de 
COV assez efficace mais comme pour l’utilisation du plasma froid seul, les concentrations en COV 
étudiées restent  très faibles (~ 250 ppmV) (Subrahmanyam et coll. 2007).   
 
I.5.3 Choix du procédé  
 
Le choix du procédé de traitement des COV n’est pas aisé car il dépend de beaucoup de paramètres 
tels que la nature de la molécule et ses propriétés physiques et chimiques, le débit d’air à traiter, la 
concentration des COV, le fait que l’effluent gazeux contienne une seule molécule ou un mélange de 
COV… Le nombre de ces COV ainsi que le comportement différent que peuvent avoir ces molécules 




les unes en présence des autres peuvent être des facteurs importants. La présence de solide ou de 
poison pour les catalyseurs doit également être prise en compte. De plus, chaque industriel doit 
prendre en considération d’autres critères de choix en fonction de ses propres conditions et de ses 
contraintes économiques et environnementales telles que : 
 les sources d’énergie disponibles, 
 les contraintes de sécurité et de maintenance, 
 la production des déchets et l’existence de moyens de traitement des eaux résiduaires, 
 la place disponible et les possibilités d’extension, 
 le bilan économique… (Source : ADEME). 
 
Il existe cependant, à titre indicatif, différentes approches simplifiées pour déterminer le choix du 
procédé le plus approprié en fonction du débit de l’effluent à traiter et de la concentration du ou des 
COV, un logigramme limitant des domaines d’application (Soltys 1998) est présenté en Annexe B. Le 
graphique suivant présente les zones de faisabilité économique des principaux procédés utilisés 
(Figure I.4).  
 
 
Figure I.4: Zone de faisabilité des principaux procédés de traitement d’air chargé en COV  
(Le Cloirec 2004) 
 
Le tableau I.5 donne un ordre d’idée sur les domaines de faisabilité des principaux procédés où les 
concentrations des COV sont exprimées en ppmV.  
 




Type de technologie 
Concentration limite de COV 
(ppmV) 
Débit volumique du gaz 
(Nm3/h) 
Oxydation catalytique 50 à 10000 100 à 20000 
Oxydation thermique 20 à 1000 
< 34000  
(Sans récupération de chaleur) 
Incinération thermique > 100 
≥ 34000  
(Avec récupération de chaleur) 
Biodégradation 500 à 2000 Non limité 
Adsorption 20 à 20000 > 510 
Condensation 5000 à 12000 
< 34000  
(Avec récupération de chaleur) 
Absorption 1000 à 20000 > 17000 
séparation par membrane non disponible 0 à 1000 
- 
 
Tableau I.5: Limites d'utilisation des technologies de destruction des COV 
(selon Dueso 1994 cité par Tibirna 1997) 
 
Les concentrations des COV sont généralement données soit en g/m3 (mg/L) ou en ppmV, et chaque 
COV possède une concentration en ppmV différente pour une même concentration massique en g/m3. 
Cette concentration peut varier du simple au double et même plus car elle dépend de la masse molaire 
de chaque composé. A titre d’exemples nous allons présenter la valeur de concentration en g/m3 
équivalente à 10000 ppmV, pour les trois COV étudiés :  
 
 Acétone   (10000 ppmV→   26 g/m3) 
 Méthyléthylcétone  (10000 ppmV→   29 g/m3)  
 Toluène    (10000 ppmV→   41 g/m3) 
 
Dans notre cas d’étude, il est difficile de se repérer sur ces supports car la gamme de débits d’air que 
nous allons étudier dans ces travaux ne figure pas dessus, les gammes de concentration sont également 
trop larges [1 - 45 g/m3] et ces travaux ont comme perspective future l’étude de la dégradation de 
mélanges de COV. Il nous semble cependant, en fonction de tout ce qui a été mentionné 








I.6 Oxydation catalytique des COV 
 
I.6.1 Généralités  
 
L’oxydation catalytique est un procédé destructif grâce auquel on peut espérer convertir totalement les 
COV en présence d’un catalyseur grâce à l’oxygène de l’air, en d’autres produits moins ou pas 
dangereux pour la santé humaine et l’environnement à savoir l’eau (H2O) et le dioxyde de carbone 
(CO2). Le catalyseur a pour rôle d’abaisser les énergies d’activation des réactions pour qu’elles aient 
lieu à des températures beaucoup plus faibles que celles de la combustion thermique.  
La réaction d’oxydation catalytique est une réaction fortement exothermique et extrêmement rapide 
(Sinha et Shankar 1993) et l’équation générale de l’oxydation catalytique d’un composé organique qui 





A titre d’exemple, les équations des réactions d’oxydation totale ainsi que les enthalpies de 
combustion des trois composés étudiés dans ces travaux ; l’acétone, le toluène et la méthyléthylcétone 












L’oxydation catalytique est un des procédés les plus prometteurs et intéressants pour la dégradation 
des COV. Grâce aux avantages que nous avons mentionnés dans le paragraphe précédent, ce procédé 
semble être une solution économique par rapport aux autres procédés. Les installations d'oxydation 
catalytique peuvent coûter jusqu'à 60 % de moins que les installations utilisées pour l'oxydation 
thermique (Tibirna1997). De plus, il est possible, comme  pour l’oxydation thermique, de récupérer de 
la chaleur dégagée lors les réactions chimiques (Santa Cruz Bustamante 2005, Tibirna 1997) et de 
faire fonctionner le procédé de façon autotherme (Nikolajsen 2007). Ce procédé possède également 
CmHn + (m + n/4) O2 n/2 H2O + m CO2 +  HR
catalyseur
H3C-CO-CH3 + 4 O2 3 H2O + 3 CO2
Pt
HR = - 1659 kJ/mole. [Perry 1999] 
C7H8 + 9 O2 4 H2O + 7 CO2
Pt
HR = - 3734 kJ/mole. [Perry 1999] 
H3C-CO-C2H5 + 5,5 O2 4 H2O + 4 CO2 
Pt
HR = - 2268 kJ/mole. [Perry 1999] 




l’avantage d’approcher l’élimination totale des polluants, sans la formation de sous-produits 
organiques qui pourraient être encore plus dangereux que les COV et appliqué dans de bonnes 
conditions, il permettrait d’obtenir de très bons résultats de rejet de COV inférieurs à 20 mg/Nm3 
(Soltys 1998).  
 
L’oxydation catalytique est une méthode particulièrement intéressante en l’absence de poisons du 
catalyseur (métaux lourds, phosphore, SO2…), et en particulier pour des débits compris entres 1000 et 
20000 Nm3/h (Soltys 1998). 
 
Pour récapituler, l’oxydation catalytique possède les avantages suivants:  
 
 Grande efficacité de combustion (Conversion élevée et totale, grande sélectivité par rapport au 
CO2)  
 Températures de fonctionnement relativement faibles, ce qui induit une plus faible 
consommation d’énergie pour mettre en œuvre les réactions de combustion  
 Très faibles émission de NOX et d’hydrocarbures imbrûlés 
 Efficacité reconnue même pour les faibles concentrations en COV 
 Possibilité de récupérer jusqu'à 70 % de la chaleur dégagée par les COV, leur potentiel 
calorifique serait de 100 °C par 1000 ppmV de COV (Vigneron et coll. 1994 cité par Tibirna 
1997). 
 
Remarque : Pour que l’oxydation fonctionne de façon autotherme, les concentrations des COV 
doivent être en général aux alentours de 1000 ppmV (McInnes 1995 cité par Nikolajsen 2007), et dans 
ce cas l’oxydation catalytique serait le procédé de choix.  Les concentrations élevées permettraient, 
quant à elles, un fonctionnement adiabatique du procédé. Pour les plus faibles concentrations, une 
étape d’adsorption des COV peut être utilisée (Nikolajsen 2007). Mais cet aspect du procédé n’a pas 
été abordé dans ces travaux. 
 
Les tableaux I.6 et I.7 résument quelques exemples d’application de réaction d’oxydation catalytique 
sur platine des molécules étudiées : toluène, acétone et méthyléthylcétone, les résultats de ces travaux 
sont présentés dans le chapitre IV et comparés avec les résultats que nous avons obtenus. 









Auteur Réacteur Catalyseur Molécules GHSV (h-1) 
Concentration du COV 
(ppmV) 
Ordonez et coll. (2002) 
Réacteur tubulaire à lit fixe 
(L=40cm, in =9mm) 
Pt/Al2O3 Toluène Non mentionnée 300-5000 
Wu et coll. (2000) 
Réacteur tubulaire à lit fixe 
(in =16mm) 
Pt/Charbon actif Toluène 21500 640-2000 
Sungkono et coll. (1997) 
Réacteur monolithique en 
quinconce 
Pt/Al2O3/Al Toluène 30000-90000 200 





Toluène, Acétone Non mentionnée 1000 





Toluène 12000-24000 500 
Wang et coll. (2007) 
Réacteur tubulaire à lit fixe 
(in =10mm) 
Pt/Alumine Toluène Non mentionnée 1000 
Dominguez et coll. (2008) 
Réacteur continu en forme de U 
à lit fixe. 
Pt /Al2O3/SiO2 Toluène Non mentionnée 1000 
Wu et Chang (1998) 
Réacteur tubulaire à lit fixe 
(in =16mm) 
Pt/ACa, Pt/SDB b Toluène 12200-23000 90-442 
 
Tableau I.6 : Exemples de résultats trouvés dans la littérature de la réaction d’oxydation du toluène, de l’acétone ou de la MEC sur platine 
a (AC : Charbon Actif), b (SDB: Styrène Divinylbenzène Copolymère (support très hydrophobe). 
 
 




Auteur Réacteur Catalyseur Molécules GHSV (h-1) 
Concentration du COV 
(ppmV) 
Pina et coll. (1997) 






Sharma et coll. (1995) Réacteurs à lit fixe Pt /Céramiques Acétone 3000-15000 550-2350 
Gil et coll. (2001) 






Cruz Bustamanté (2005) 
Réacteur tubulaire concentrique 
enduit  
Pt /Al2O3 Toluène Non mentionnée 4900-13800 





Tableau I.7 : Exemples de résultats trouvés dans la littérature de la réaction d’oxydation du toluène, de l’acétone ou de la MEC sur platine (suite) 




I.6.2 Catalyseurs  
 
Du point de vue performance catalytique, plusieurs matériaux catalytiques ont prouvé qu’ils pouvaient 
être efficaces pour l’oxydation catalytique des COV tels que les métaux nobles (l’or, le platine et/ou 
palladium) et les oxydes de métaux (Ce, Zr, V, Mn, Cu, Co, Cr) supportés ou pas sur des oxydes 
poreux tels que l’alumine (Al2O3) (Spivey 1987, Minico et coll. 2000, Centeno et coll. 2002 et 2005, 
Santa Cruz Bustamante 2005, Dıaz  et coll. 2005, Zhi Min et coll. 2007, Lu et Wey 2007, Das et 
Parida 2007). 
 
I.6.2.1 Catalyseurs utilisés 
 
Les catalyseurs utilisés pour l’oxydation catalytique des COV se distinguent comme suit. On trouve 
des catalyseurs à base de métaux nobles ou non nobles comme le Pt, Pd, Ru, Au, Ag, Ce, Zr, V, Mn, 
Cu, Co, Cr, Ni … On trouve également des catalyseurs à base d’oxydes de métaux simples ou mixtes 
comme TiO2, V2O5, MoO3, Cr2O3, Mn2O3, Fe2O3, Co3O4, ZnO, CuO, Mo-SnO, les pérovskites 
(Tibirna 1997, Santa Cruz Bustamante 2005). 
En général, les métaux nobles permettent l’oxydation des COV à des températures variant entre 300 et 
450 °C pour des vitesses spatiales (GHSV) allant de 30000 à 40000 h-1, alors que pour les oxydes de 
métaux, ces températures varient de 200 à 300 °C. En effet, la température d’utilisation ne doit pas 
dépasser leur température de détérioration, ceci pour des vitesses spatiales entre 10000 à 15000 h-1 
(Vigneron et coll. 1994, cité par Tibirna 1997). Ces températures relativement  faibles, dans le cas des 
oxydes métalliques, sont expliquées par les vitesses spatiales utilisées qui sont plus faibles que dans le 
cas des métaux nobles. 
 
I.6.2.2 Choix du catalyseur (platine) 
 
Le catalyseur idéal doit en premier lieu posséder la qualité d’initier l’oxydation totale à des 
températures relativement faibles. Il doit aussi être capable de maintenir son activité sur de longues 
périodes dans un environnement hostile sur le plan chimique, surtout thermique et parfois mécanique, 
comme dans le cas des pots catalytiques des véhicules par exemple (Sinha et Shankar 1993, Twigg 
2006). 
Il doit tolérer la présence de poison et ne pas être affecté par les pulsations induites par les flux d’air 
(Twigg 2006). Il doit également posséder une densité de particules uniforme, même à des températures 
élevées pour que toute la surface reste disponible pour  la réaction d’oxydation (Tibirna 1997). 
Les métaux nobles, en particulier le Pt et le Pd, sont généralement recommandés pour ce type de 
réactions catalytiques à cause de leur résistance thermique ainsi que leur tolérance aux poisons, leur 
activité élevée et leur haute sélectivité par rapport au CO2 (Sinha et Shankar 1993). Le platine et le 
palladium possèdent également, tout comme le ruthénium (Ru), la propriété de rester sous forme 




métallique sous différentes conditions opératoires et les oxydes formés à partir de ces catalyseurs ne 
sont pas volatils et ne conduisent donc pas à une perte de masse de la matière active (Twigg 2006). De 
plus, en cas de désactivation du Pt et/ou du Pd, leur régénération permettrait dans certains cas le retour 
à l’état initial de surface et d’activité catalytique (Tibirna 1997).  
 
Le tableau I.8, illustre les sélectivités en produits d’oxydation catalytique d’un composé aromatique à 
500 °C pour quelques métaux non nobles supportés sur de l’alumine. On constate sur ce tableau que 
seuls le manganèse (Mn) et le cérium (Ce) conduisent à des sélectivités par rapport au CO2 de 100 % 
et que les autres catalyseurs peuvent produire jusqu’à 21 % de monoxyde de carbone (CO), ce qui est 
très élevé. Cependant la sélectivité des catalyseurs par rapport au CO2, n’est pas le seul critère à 
considérer dans le choix du catalyseur pour l’oxydation des COV : il faut aussi s’intéresser à l’activité 
générale donc au taux de dégradation du COV. Malgré une haute sélectivité, le cérium possède une 
activité faible pour les réactions d’oxydation des composés aromatiques et l’activité du manganèse est 
plus faible que celle du Pt ou du Pd (Santa Cruz Bustamante 2005). 
 
Les métaux nobles possèdent des activités catalytiques plus importantes que les autres catalyseurs 
pour les COV (Papaefthimiou et coll. 1999, Das et Parida 2007), mais leur rareté et leur coût élevé 
ainsi que le faible coût des catalyseurs à base de métaux non nobles, ont conduit à des efforts 
considérables dans la recherche du catalyseur adéquat pour l’oxydation catalytique des COV à base de 
métaux, tels que les pérovskites ou d’autres oxydes mixtes pouvant associer les sélectivités d’oxydes 
simples (Sinha et Shankar 1993, Tibirna 1997, Santa Cruz Bustamante 2005, Das et Parida 2007). 





Sélectivité des produits (%) 
CO2 CO H2CO 
V/γ-Al2O3 77 21 2 
Mn/γ-Al2O3 100 - - 
Ni/γ-Al2O3 95 5 - 
Cu/γ-Al2O3 86 14 - 
Zn/γ-Al2O3 83 17 - 
Mo/γ-Al2O3 80 18 2 
Zr/γ-Al2O3 93 7 - 
Ce/γ-Al2O3 100 - - 
 
Tableau I.8: Sélectivité de produits d’une réaction d’oxydation catalytique d’un composé aromatique à 
500 °C (Santa Cruz Bustamante 2005) 
 




Il est évident que les sélectivités ainsi que les activités des catalyseurs peuvent dépendre de chaque 
molécule organique ainsi que d’autres paramètres qui ne sont pas mentionnés dans le tableau I.8 tels 
que : la surface spécifique, la densité, la dispersion… Ce tableau donne néanmoins une bonne 
indication sur le choix du catalyseur pour l’oxydation des COV dont les aromatiques forment une 
famille importante. 
 
Le platine supporté est considéré comme un des catalyseurs les plus actifs pour l’oxydation totale des 
COV (Corella et coll. 2000, Gil et coll. 2001, Ordóñez et coll. 2002, Linz et Wittstock 1996) et 
plusieurs travaux ont montré que le platine possédait une meilleure activité catalytique que le 
palladium pour l’oxydation des COV (Das et Parida 2007, Tsou et coll. 2004, Papaefthimiou et coll. 
1999). Il serait plus actif pour l’oxydation des paraffines alors que le palladium, lui, serait plus actif 
pour l’oxydation des hydrocarbures insaturés et du monoxyde de carbone (CO) (Santa Cruz 
Bustamante 2005), d’où leur utilisation combinée dans les pots catalytiques des véhicules. 
Le platine serait résistant aux hautes températures selon Cullis et Willatt (1983) cité par Tibirna 
(1997), qui ont observé que l’exposition prolongée du platine à 450 °C n’affectait pas son activité et 
qu’aucun changement de structure n’avait eu lieu. Mais d’autres auteurs ont pu rapporter que le platine 
pouvait être sensible au frittage à cause des fortes températures, des chocs thermiques et/ou de 
présence d’eau (Cordonna et coll. 1989 cité par Tibirna 1997, Santa Cruz Bustamante 2005).   
 
I.6.2.3 Supports des catalyseurs 
 
Un des principes connus en catalyse, est que le catalyseur doit posséder une très grande surface 
spécifique. Pour cela, les catalyseurs sont habituellement supportés par des supports de nature poreuse, 
comme l’alumine (Al2O3), l’argile, le kaolin, le charbon actif, la céramique, ou des fils métalliques… 
(Tibirna 1997).  
Les métaux nobles sont plus habituellement utilisés supportés que non supportés car ils combineraient 
une grande dispersion avec un degré de thermostabilité du composé actif (Farrauto et Bartholomew 
1997) et les supports les plus fréquemment utilisés sont : Al2O3, SiO2, le charbon actif et TiO2 
(Nikolajsen 2007). L’alumine (Al2O3) reste de loin le support le plus utilisé commercialement en 
oxydation catalytique (Papaefthimiou et coll. 1999). Cependant, certains matériaux, comme les 
zéolithes, ont démontré qu’ils pouvaient être de bons supports pour l’oxydation catalytique des 
composés organiques aromatiques et chlorés (Tsou et coll. 2004 et 2005, Dıaz  et coll. 2005, Das et 
Parida 2007, Nikolajsen 2007).    
 
Les structures des supports sont généralement utilisées sous forme de : rubans, disques, pastilles, 
billes, anneaux, extrudés, particules, grains ou monolithes (Structure en nid d’abeilles) (Tibirna 1997, 
Nikolajsen 2007) comme le montre la figure I.5. 




D’autres  types de support structurés innovants de type filtres de fibres métalliques frittées SMF 
(Sintered Metal Fibers) (Figure I.6 et I.7) peuvent également être utilisés pour l’oxydation catalytique 
des COV (Yuranov 2002 et 2005, Nikoljsen 2007, Luther 2008).  
Les figures I.5, I.6, I.7 et I.8 montrent quelques exemples de structures de support de catalyseur en 
forme de grains et de monolithes… On peut citer le Katapak® conçu par Sulzer, qui est appliqué dans 
quelques réactions exothermiques d’oxydation catalytique traditionnellement mises en œuvre dans des 






Figure I.5: Différentes structures de support de catalyseurs (grains et monolithes) 
 
 
Figure I.6: Filtres à fibres métalliques frittées SMF (Sintered Metal Fibers) 
 (Yuranov 2002 et 2005, Nikoljsen 2007) 
 
Flux gazeux





Figure I.7: Photographies de fibres métalliques frittées SMF (Luther 2008) 
      
       
      Figure I.8: (A) Support Katapak® de Sulzer (Stankiewicz et Drinkenburg 2004), (B) Catalyseur en 
formes de piliers (Roumanie et coll. 2005) 
 
I.6.2.4 Activité des catalyseurs  
 
Il est bien connu que mis à part la composition chimique, l’activité du catalyseur dépend de la 
méthode de préparation. Ainsi, la distribution et la dispersion de la matière active peuvent être 
contrôlées en adoptant une technique de préparation adéquate. Comme la réaction d’oxydation est 
extrêmement rapide, la résistance de diffusion dans les pores est très probable. Donc, en comparaison 
de la dispersion, la distribution de la matière active affecterait fortement l’activité et la technique de 
dépôt qui conduirait à une forte concentration de la matière active près de la surface, induirait une 
activité élevée du catalyseur (Sinha et Shankar 1993). La nature du support du catalyseur semble 
également jouer un rôle important dans l’oxydation catalytique des COV (Santa Cruz Bustamante 
2005) et plusieurs travaux ont étudié cette influence sur le platine supporté (Zhang et coll. 1997, 
(A) (B) 




Papaefthimiou et coll. 1999, Wu et coll. 2000, Dominguez et Coll. 2008, O’Malley et Hodnett 1999, 
Zhi min et coll. 2007, Wu et Chang 1998).  
En faisant une synthèse de tous ces travaux, le critère qui semble le plus intéressant dans ces études, 
est le critère d’hydrophobicité du support. En effet, certains auteurs ont comparé les performances 
catalytiques des supports hydrophobes tels que le charbon actif traité ou le SDB, copolymère 
styrène/divinylbenzène (support très hydrophobe), avec l’alumine (fortement hydrophile). Ils ont 
obtenu une meilleure activité catalytique des supports hydrophobes et cette activité augmente 
clairement avec l’hydrophobicité du support (Chuang et coll. 1992 cité par Tibirna 1997, Sharma et 
coll. 1995, Zhang et coll., Wu et Chang 1998, Wu et coll. 2000, Wang et coll. 2007). 
 
I.6.3 Mécanismes réactionnels de l’oxydation catalytique des COV 
 
Les réactions de catalyse hétérogène en phase gazeuse suivent généralement les étapes suivantes :  
 
1. Diffusion des réactifs dans la phase gazeuse  
2. Adsorption des réactifs  
3. Diffusion en surface  
4. Réaction  
5. Désorption  
6. Diffusion des produits dans la phase gazeuse  
 
Les principaux mécanismes pour expliquer les réactions de catalyse hétérogène bimoléculaires sont 
celui de Langmuir-Hinshelwood et celui d’Eley-Rideal : 
  
 Mécanisme de Langmuir-Hinshelwood (LH) 
 
Le mécanisme de Langmuir-Hinshelwood stipule que la réaction se produit entre les deux réactifs qui 
sont adsorbés sur la surface catalytique (Figure I.9), et la réaction chimique en surface serait l’étape 
limitante. L’adsorption des réactifs pourrait se faire sur le même site actif ou sur des sites différents 
mais adjacents.  
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Figure I.9: Mécanisme réactionnel de Langmuir-Hinshelwood 
 
L’expression de la vitesse de la réaction selon le mécanisme LH s’écrit généralement sous la forme : 
 
   
            
                
     Eq I.1 
   
Avec  
v vitesse de réaction  
KA  constante d’équilibre de l’adsorption de A  
KB  constante d’équilibre de l’adsorption de B  
PA  pression partielle de A  
PB  pression partielle de B  
k2  constante de vitesse de la réaction de formation du produit AB  
 
Les pressions partielles peuvent être remplacées dans l’expression de la vitesse par les concentrations 
des réactifs CA et CB. 
 
 Mécanisme d’Eley-Rideal (ER) 
 
Le mécanisme d’Eley-Rideal stipule que la réaction se produit au contact d’une molécule réactive 
adsorbée ou chimisorbée et une molécule réactive non adsorbée qui se trouve dans la phase gazeuse, 
suivant le schéma décrit par la figure I.10 où A représente la molécule adsorbée et B la molécule non 
adsorbée. La réaction de formation du produit AB serait l’étape limitante du mécanisme.  
 
Les étapes du mécanisme ER sont : 
A 
  
 A (ads) 
           
  
    





Figure I.10: Mécanisme réactionnel d’Eley-Rideal  
 
L’expression de la vitesse de réaction s’écrit sous la forme : 
 
   
         
      
     Eq I.2 
 
Dans le cas de la réaction d’oxydation catalytique des COV, les réactifs sont l’oxygène et le COV, 
représentant respectivement les réactifs A et B avec l’oxygène qui se trouve en relatif excès dans la 
majorité des cas et dont le coefficient de diffusion est plus élevé que ceux des COV.  
 
Les mécanismes de Langmuir-Hinshelwood et d’Eley-Rideal peuvent décrire l’oxydation catalytique 
des composés organiques volatils mais beaucoup de travaux sur les oxydations catalytiques des 
hydrocarbures rapportent que le modèle cinétique du mécanisme de Mars Van Krevelen (MVK) décrit 
généralement assez bien ces réactions (Wu et Chang 1998, Ordonez et coll. 2002, Bustamanté Cruz 
2005, Nikoljsen 2007). Ce mécanisme stipule que les sites actifs du catalyseur sont dans un premier 
temps oxydés par l’oxygène, suivis par l’oxydation des hydrocarbures. 
 
Les étapes du mécanisme MVK sont : 
 
              
  
              (1) 
 
             
   
                       (2) 
 
    
                 
                   
      Eq I.3 
 
 




Avec :  
C0 concentration de l’oxygène 
ν      coefficient stœchiométrique  
k0 constante de la réaction (1) 
kRH constante de la réaction (2) 
vH vitesse de la réaction d’oxydation du COV 
 
 I.6.4 Effet de la vapeur d’eau sur l’oxydation des COV 
 
Les supports les plus utilisés pour l’oxydation catalytique des COV sont des oxydes de métaux comme 
l’alumine Al2O3, car ils sont très disponibles et thermiquement stables, mais leur activité est affectée à 
cause de leur surface hydrophile (Wu et Chang 1998). En effet, la vapeur d’eau générée lors de la 
réaction d’oxydation des COV pourrait gêner l’adsorption des COV sur les sites du platine, par 
conséquent il serait plus intéressant d’utiliser un support hydrophobe pour ce type de réaction (Wu et 
Chang 1998, Wu et coll. 2000 et Wang et coll. 2008).  
 
Wu et coll. (2000) ont étudié l’effet de la présence de 6 % d’eau dans l’effluent gazeux à traiter sur 
l’oxydation du benzène, du toluène et du xylène sur trois catalyseurs. Ils ont observé que les T50 
augmentaient légèrement dans tous les cas en présence de la vapeur d’eau, sauf dans le cas du toluène 
sur un des catalyseurs, où la T50 est légèrement plus faible en présence d’eau mais les auteurs ont 
considéré que les performances sont les mêmes avec ou sans H2O car cette différence n’était pas 
significative. L’effet de l’eau est double, incluant l’effet masquant des sites du platine et l’adsorption 
ou la condensation de l’eau sur le support, ce qui peut être évité en utilisant un support hydrophobe. 
Les résultats de Wu et coll. (2000) ont démontré une légère influence sur l’activité du platine/Charbon 
actif car l’adsorption ou la  condensation de la vapeur d’eau est négligeable sur charbon actif.  
Wu et Chang (1998) ont comparé l’activité du platine vis-à-vis de l’oxydation du toluène entre un 
support très hydrophobe SDB (Styrène Divinylbenzène copolymère) et du charbon actif. La surface 
totale, la masse ainsi que la dispersion du platine sont similaires entre les deux catalyseurs et le 
catalyseur le plus hydrophobe a démontré une meilleure activité. Wu et Chang (1998) ont conclu que 
l’hydrophobicité de la surface du support doit être un des facteurs les plus importants influençant 
l’activité du platine supporté pour  l’oxydation du toluène. 
 
En utilisant le mécanisme Mars Van Krevelen, Wu et Chang (1998) ont démontré que le rapport kRH/k0 
est plus élevé pour le support le plus hydrophobe en particulier à 130 °C et qu’il est du même ordre 
quel que soit le support à 150 °C. Ce qui veut dire que la réaction d’oxydation du COV est améliorée 
par le support hydrophobe et que l’effet de l’adsorption de la vapeur d’eau est plus important à 130 °C, 




mais qu’il le devient beaucoup moins à 150 °C. Le mécanisme de Mars Van Krevelen suggère que 
l’oxydation des COV serait améliorée en repoussant la vapeur d’eau de la surface.  
 
L’effet de la vapeur d’eau sur les réactions d’oxydations des COV serait moins important aux 
températures les plus élevées. Dans notre cas, toutes les expériences sont effectuées au-delà de 150 °C, 
ce qui nous permet de penser que la vapeur d’eau générée par la réaction d’oxydation des composés 
étudiés n’influerait pas sur les résultats. 
 
I.6.5 Réacteurs utilisés pour l’oxydation catalytique des COV 
 
Les réacteurs catalytiques à lit fixes sont les réacteurs les plus utilisés en catalyse, notamment en 
oxydation catalytique car ils sont simples à fabriquer (Guisnet et Naccache 2004, Houzelot 2005, 
Lojewska et coll.  2005b, Kolodziej et Lojewska 2007). Leur forme la plus simple est constituée d’un 
tube rempli de grains de catalyseurs de diamètre moyen variant de 2 à 10 mm. Le diamètre de ces 
réacteurs  doit, en théorie, être assez grand pour éviter des pertes de charges trop importantes et assez 
petit pour éviter les limitations par les transferts de matière et de chaleur. Pour les réactions très 
exothermiques ou très endothermiques, l’utilisation d’échangeurs introduits directement dans le lit 
serait indispensable (Guisnet et Naccache 2004).  
Mais dans la réalité, ces réacteurs à lit fixe, comportent beaucoup de limitations (Stankiewicz 2001, 
Moulijn et coll. 2004, Stankiewicz et Drinkenburg 2004, Lojewska et coll. 2005b, Cybulski et Moulijn 
2006, Mills et coll. 2007, Nikoljsen 2007, Kolodziej et Lojewska 2007, Madhvanand et Kiwi-Minsker 
2009) :  
 
 pertes de charges très élevées, 
 transferts thermiques et de matière limités, 
 mauvaise distribution du fluide dans le lit catalytique, 
 formation de points chauds, 
 possibilité d’emballement thermique des réactions catalytiques, 
 faible surface spécifique de catalyseur, 
 ne permettent pas de réduire la taille des particules catalytiques pour augmenter la surface 
spécifique (à cause des pertes de charge) (Lojewska et coll. 2005b), 
 ne  conviennent qu’aux procédés qui produisent peu ou pas de poussières (Moulijn et coll. 
2004). 
 
Les réacteurs de type monolithiques en particulier en céramique sont également largement utilisés 
pour l’oxydation des COV, notamment en raison de leur grande résistance à la corrosion 




(Papaefthimiou et coll. 1999, Williams 2001, Moulijn et coll. 2004, Lojewska et coll.  2005b, 
Kolodziej et Lojewska 2007). Ils ont offert au domaine de la catalyse hétérogène, une vraie alternative 
aux problèmes rencontrés dans les réacteurs catalytiques à lit fixe conventionnels car ils ne possèdent 
pas leurs inconvénients (Stankiewicz 2001, Moulijn et coll. 2004, Stankiewicz et Drinkenburg 2004, 
Lojewska et coll. 2005b, Kolodziej et Lojewska 2007, Nikoljsen 2007). 
 
En effet, les procédés en catalyse hétérogène, peuvent être intensifiés par l’utilisation d’un réacteur 
monolithique en céramique ou en métal et plusieurs études ont montré que les limitations des réacteurs 
à lits fixes pouvaient être évitées en utilisant des réacteurs monolithiques (Stankiewicz  2001, 
Stankiewicz et Drinkenburg 2004,  Moulijn et coll. 2004). 
Ces réacteurs structurés sont constitués de petits canaux parallèles où le catalyseur est déposé sur les 
parois et sont considérés par Moulijn et coll. 2004 comme le succès majeur de ces dernières décennies 
en génie de la réaction catalytique, en particulier dans le domaine du traitement des gaz 
d’échappement des automobiles. 
Les principaux avantages des réacteurs monolithiques peuvent être résumés comme suit : 
 
 faibles pertes de charges engendrées dans les canaux, pouvant être deux fois plus faibles que 
celles engendrées dans les réacteurs à lit fixe, 
 surface spécifique (m2/m3) 1.5 à 4 fois plus élevée que dans un réacteur avec des particules 
catalytiques, pouvant atteindre 4000 m2/m3 (Williams 2001), 
 excellente résistance thermique et mécanique (Kolodziej et Lojewska 2005), 
 efficacité catalytique très élevée, pratiquement 100 %, grâce aux courtes distances de diffusion 
dans la fine couche catalytique enduite (Stankiewicz 2001, Stankiewicz et Drinkenburg 2004), 
 résistance aux poussières (Moulijn et coll. 2004), 
 diminution potentielle des temps des réactions chimiques (c’est le cas de tous les réacteurs 
structurés) (Stankiewicz et Drinkenburg 2004). 
 
Malgré tous les avantages énumérés, les réacteurs monolithiques possèdent leurs propres limitations 
telles qu’une inertie thermique importante car ils sont souvent conçus en céramique et possèdent des 
transferts de matière et de chaleur faibles entre la surface et le fluide (Moulijn et coll. 2004, Lojewska 
et coll. 2005b). Ceci peut conduire à des dysfonctionnements importants en particulier pour 
l’oxydation des COV, qui est une réaction extrêmement rapide, fortement exothermique et connue 
pour procéder en régime diffusionnel (en présence de fortes limitations par le transfert de matière) 
(Sinha et Shankar 1993, Lojewska et coll. 2005b). L’utilisation de réacteurs monolithiques en métal, à 
base d’aluminium par exemple, présente plusieurs avantages tels qu’une conductivité thermique 
élevée, un prix de fabrication faible ainsi qu’une facilité d’usinage en différentes formes et structures 




(Sungkono et coll. 1997), mais elle ne résout pas les problèmes du transfert de matière qui semble être 
un facteur très limitant dans l’oxydation catalytiques des COV. 
Il y a donc un intérêt certain à développer un système pouvant à la fois intensifier les transferts de 
chaleur et de matière tout en évitant la corrosion par exemple, comme des réacteurs microstructurés à 
base de silicium. Les microréacteurs en silicium seraient des réacteurs très bien adaptés aux études des 
réactions catalytiques en phase gazeuse. Tiggelaar (2004) a démontré au cours de ses travaux de thèse 
la faisabilité de microréacteurs en silicium pour une réaction rapide et fortement exothermique comme 
l’oxydation  partielle du méthane.  
 
I.7 Conclusion  
 
Lorsque les industriels ont dépassé l’étape du choix du procédé de traitement ou de dégradation des 
COV, les contraintes environnementales mises en place par les autorités concernées, les obligent à 
respecter les restrictions liées aux émissions des COV. Les industriels disposent de la solution du 
Schéma de Maitrise des Emissions (SME), mais ils ont également comme possibilité ou obligation de 
mettre en œuvre des équipements et/ou procédés qui permettent de réduire les émissions des COV à la 
source (Mhiri 2009). Une étude de faisabilité d’élimination ou de réduction des COV à la source est 
obligatoire pour les COV comportant les risques R45, R46, R49, R60, R61 (R45: peut provoquer le 
cancer, R46: peut provoquer des altérations génétiques héréditaires, R49: peut provoquer le cancer par 
inhalation, R60: peut altérer la fertilité, R61: risque pendant la grossesse d’effets néfastes pour l’enfant 
(Source: ADEME)). Cette approche est possible soit par changement de technologie, soit par 
changement de procédé et/ou de solvant.   
Ces équipements peuvent consister en des systèmes embarqués de taille modeste comme les 
microréacteurs,  pour traiter in situ l’air pollué avec une captation optimale des effluents à traiter (à 
partir des machines d’ateliers par exemple). Cette solution est particulièrement intéressante pour les 
milieux confinés où on est obligé de ventiler et de canaliser l’effluent afin de limiter les concentrations 
des COV dans l’air ambiant pour protéger la santé des opérateurs et par conséquent d’augmenter les 
débits d’air à traiter, ce qui conduit à des coûts de fonctionnement énergétiques plus importants et à de 
plus forts investissements à cause du dimensionnement du système de collecte et de traitement des 
effluents (Le Cloirec 2004). A titre indicatif, investir pour optimiser 1 m3/h d’air dans le procédé coûte 
moitié moins cher que d’investir dans le traitement de ce même débit d’air (Soltys 1998). Il est 
important de noter qu’aucun système n’est universel et que chacun d’eux présente des applications 
optimales en fonction des contraintes appliquées, aussi, il convient de proposer des technologies 
spécifiques innovantes plus en adéquation avec les problèmes à régler (Subrenat et Le Cloirec 2004). 
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Microréacteurs : Généralités, 
caractéristiques et applications 
 
 
II.1 Introduction en intensification et sécurité des procédés 
 
L’intensification et la sécurité des procédés sont des volets importants dans tous les secteurs 
d’applications industrielles, de la production pharmaceutique à la raffinerie du pétrole en passant par 
l’environnement (Moulijn et coll. 2008). Leur intérêt grandit depuis plusieurs années notamment en 
raison des nouvelles contraintes environnementales et de productivité, dans un contexte économique 
de plus en plus difficile. L’intensification des procédés (Process Intensification), actuellement en plein 
développement, est définie comme une stratégie consistant à développer des techniques et des 
appareils nouveaux qui, comparativement à ceux communément utilisés, apportent une amélioration 
considérable dans les procédés chimiques ou biologiques. (Stankiewicz 2001, Stankiewicz et 
Drinkenburg 2004, Moulijn et coll. 2008). Elle est généralement considérée comme l’art de réduire la 
taille des installations chimiques en optimisant la sécurité, le coût énergétique et la productivité du 
procédé (Abbana Bennani 2008). 
 
Le volet de la sécurité des procédés est une part inséparable dans le fonctionnement d’une installation 
de production et dans le développement des procédés chimiques et l’intensification des procédés 
constitue une stratégie importante dans le développement et la conception de procédés chimiques et 
d’unités de productions plus sûrs. L’intensification tend à améliorer spécifiquement la sécurité 
intrinsèque de ces procédés (Benaissa 2006), en réduisant la taille des installations, le nombre de 
matériels dangereux et/ou la quantité d’énergie mise en jeu. La conséquence potentielle d’une 
défaillance dans le contrôle de ces matériels dangereux ou de l’énergie serait donc réduite. En effet, au 
lieu d’opter pour le rajout de dispositifs de sécurité, la sécurité d’une installation chimique serait basée 




sur la réduction de l’ampleur d’un éventuel dégât. D’autant plus, que pour une installation qui 
comporterait un grand nombre de matériels dangereux ou une grande quantité d’énergie, les 
conséquences de la défaillance des dispositifs de sécurité rajoutés peuvent être très importantes 
(Stankiewicz et Moulijn 2003). 
 
Une installation de taille réduite est donc plus sure parce qu’on aurait réduit son propre potentiel à 
provoquer des dommages et un éventuel accident ne causerait pas de dangers significatifs pour la 
population et l’environnement (Mills et coll. 2007, Kralisch et Kreisel 2007, Becht et coll. 2009). Ceci 
découle des faibles quantités de produits toxiques ou dangereux pouvant être libérés en cas de fuite ou 
de rupture de  fonctionnement des dispositifs de sécurité et de la faible énergie potentielle contenue 
dans l’installation.  
 
L’intensification des procédés s’effectue suivant deux stratégies : 
 
 Par la méthodologie, en combinant par exemple plusieurs opérations unitaires dans une seule 
installation multifonctionnelle comme les séparations réactives, ou en utilisant de nouvelles 
sources d’énergies telles que les ultrasons, l’énergie solaire, le plasma… L’utilisation des 
fluides supercritiques fait également partie de l’intensification des procédés. 
 Par la création d’équipements nouveaux avec des dispositifs intensifiant les mélanges dans le 
but d’améliorer les transferts de chaleur, de matière et de quantité de mouvement. Ces 
équipements peuvent être des systèmes non réactifs comme les mélangeurs statiques ou des 
systèmes réactifs tels que les réacteurs échangeurs comme l’Open Plate Reactor d’Alpha 
Laval (Prat et coll. 2005), les réacteurs monolithiques ou les microréacteurs (Stankiewicz et 
Drinkenburg 2004).  
 
II.2 Intensification des procédés par miniaturisation  
 
La miniaturisation des systèmes est une des voies importantes dans l’intensification des procédés 
(Kralisch et Kreisel 2007, Di miceli Raimondi 2008, Becht 2009), principalement grâce aux ratios 
surface/volume (S/V) des systèmes miniaturisés beaucoup plus élevés que ceux des systèmes 
conventionnels (Tableau II.1), permettant ainsi d’intensifier considérablement les transferts de 
chaleur, de matière et/ou de quantité de mouvement (Ehrfeld 2004, Moulijn et coll. 2008).  
 
Cette miniaturisation des procédés peut être effectuée à petite ou à micro-échelle, avec des longueurs 
caractéristiques allant du millimètre au centimètre pour la petite échelle, et de 10 à quelques centaines 
de microns (µm) pour la micro échelle. La miniaturisation par microstructuration possède, par la 




simple réduction des dimensions caractéristiques, un fort potentiel d’intensification globale des 
procédés sans la modification des lois de transferts (Commenge et coll. 2004) et les appareils utilisés 
sont appelés microsystèmes, microprocédés ou microtechnologies, dont les microréacteurs constituent 
un bon exemple (Carvalho et coll. 2009).  
Ces microprocédés possèdent le potentiel de présenter plusieurs avantages pour les synthèses 
chimiques, les études cinétiques et le développement des procédés chimiques. Ces avantages dus à 
l’amélioration des transferts thermiques et de matière ont été démontrés dans toutes les phases : 
gazeuse, liquide ainsi que dans les systèmes multiphasiques (Jensen 2001). La réduction de la taille 
des équipements et l’intégration de multiples fonctions conduisent à des structures avec des capacités 
qui dépassent celles des systèmes macroscopiques conventionnels (Ehrfeld et coll. 2000, Jensen 2001). 
Commenge et coll. (2004) et Becht et coll. (2009) ont montré comment l’utilisation des procédés 
microstructurés pouvait aboutir à une intensification des procédés en améliorant les performances des 
systèmes réactionnels. Ceci serait particulièrement intéressant et vrai pour les réactions limitées par la 
diffusion et fortement exothermiques tels que les oxydations. Becht et coll. (2009) ont fait une 
évaluation économique du procédé d’oxydation partielle de l’o-xylène en anhydride phtalique en 
comparant un réacteur microstructuré à paroi catalytique avec un réacteur conventionnel 
multitubulaire et ils ont obtenu une amélioration des taux de conversion avec une diminution des coûts 
de production pour le réacteur microstructuré. 
 
Concernant la sécurité des procédés potentiellement dangereux, elle a constitué un facteur essentiel 
dans l’initiation et le développement de prototype de microsystèmes dans des applications industrielles 
récentes, permettant de produire des composés instables et dangereux à la demande, en éliminant ou 
en réduisant la nécessité de stockage et de transport (Quiram et coll. 2007).  
 
Kralisch et Kreisel (2007), soulignent le potentiel considérable des microprocédés dans la réduction de 
l’impact des procédés chimiques sur l’environnement. En effet, les ratios S/V très élevés des 
microsystèmes diminuent nécessairement l’apport d’énergie pour le chauffage ou le refroidissement 
des fluides, ce qui contribue favorablement au bénéfice écologique par réduction de la consommation 
d’énergie. 
 
II.3 Microréacteurs  
 
II.3.1 Généralités  
 
Le terme ‟microréacteur” signifiait traditionnellement un petit réacteur tubulaire pour tester les 
performances des catalyseurs, mais avec l’avènement des microtechnologies (ou des technologies de 




microfabrication), le préfixe ‟ micro” désigne souvent des systèmes chimiques fabriqués avec des 
techniques développées pour les circuits électroniques (Jensen 2001). Grâce au développement de 
cette microélectronique ou des systèmes MEMS (MicroElectroMécaniques), la microstructuration est 
devenue un outil incontournable dans plusieurs domaines et la mise en œuvre des microréacteurs en 
est un bon exemple (Carvalho et coll. 2009). 
 
Les microréacteurs, comme leur nom l’indique, désignent des systèmes dont les dimensions sont 
typiquement dans la gamme du micromètre avec des capacités volumiques de quelques microlitres. 
Cette notion de petits volumes existe depuis au moins quelques dizaines d’années et a soulevé un 
intérêt considérable depuis. La possibilité de réduire les dimensions des systèmes avec de petits 
volumes réactionnels devait permettre leur application dans des procédés de hautes températures et de 
fortes concentrations avec plus de facilité de contrôle des conditions opératoires (chimiques et 
thermiques) que dans les systèmes macroscopiques conventionnels. Ce qui devait également permettre 
d’étudier et d’atteindre des régimes de fonctionnement infaisables dans les systèmes conventionnels 
avec des performances améliorées (Gokhale et coll. 2005) et par conséquent apporter plusieurs progrès 
dans le domaine de la production chimique (Ehrfeld et coll. 2000, Jensen 2001). 
 
Depuis plusieurs années les microsystèmes non réactifs ont vu un intérêt grandissant dans les procédés 
non chimiques tels que les échangeurs de chaleur, les mélangeurs… Le potentiel des microsystèmes 
comme microréacteurs semble également se confirmer et leur intérêt s’est étendu dans plusieurs 
applications industrielles allant des réactions de catalyse hétérogène, de l’environnement, des réactions 
à hautes températures en phase gazeuse jusqu’aux réactions fortement exothermiques même en phase 
liquide (Löwe et Ehrfeld 1999, Tonkovich et coll. 2004, Krischneck et Tekautz 2007, Krischneck 
2009, Becht 2009). Cependant ces microréacteurs n’ont toujours pas offert tout leur potentiel 
industriel (Gokhale et coll. 2005, Hessel et Löwe, 2003a, 2003b).  
 
Les microréacteurs sont généralement des dispositifs structurés de canaux de dimensions 
caractéristiques de l’ordre du micromètre, ils peuvent être composés de plaques microstructurées 
permettant la distribution du fluide ou du mélange réactionnel dans les microcanaux. Ces plaques 
peuvent intégrer plusieurs fonctions allant du mélange et la réaction catalytique, à l’échange de 
chaleur et/ou à la séparation, et l’intégration de toutes ces fonctions dans un seul appareil est un des 
principaux avantages de ces microréacteurs (Stankiewicz et Drinkenburg 2004). Chaque plaque peut 
être constituée de microcanaux parallèles avec une largeur de l’ordre de 50 à 500 µm et un rapport 
largeur/longueur allant de 1 à 100 (Löwe et Ehrfeld 1999, Stankiewicz et Drinkenburg 2004, Walter et 
coll. 2005, Moulijn et coll. 2008). 
 




Kiwi-Minsker et Renken (2005) ont souligné dans leur Review que les ratios surface/volume des 
microréacteurs sont très élevés, variant de 10000 à 50000 m2/m3, alors que la surface spécifique d’une 
cuve classique de production est généralement aux alentours de 100 m2/m3 et n’excède que rarement 
1000 m2/m3.  
 
Le tableau II.1 résume et compare les ratios surface/volume de plusieurs dispositifs intensifiés par 
rapport à la cuve agitée traditionnelle. Nous y observons également le potentiel des coefficients 
d’échange de chaleur des microéchangeurs qui sont incomparables avec ceux des autres dispositifs. 




















     
Schubert 
et coll.  
(2001) 
Brandner 
 et coll.  
(2006) 
Ferrouillat  et coll. (2006) 
Aire  spécifique 
S/V 
(m2 m−3) 
10000 30000 400 400 10 2,5 
Coefficient 
d’échange  
(W m−2 K−1) 




(kW m−3 K−1) 
250000 1210000 1400 200 10 1 
 
Tableau II.1: Aires spécifiques et coefficients d’échange de chaleurs de certains dispositifs intensifiés 
(Schubert et coll. 2001, Brandner et coll. 2006, Ferrouillat et coll. 2006) 
 
II.3.2 Avantages des microréacteurs  
 
Les dimensions micrométriques ainsi que les ratios S/V très élevés des microréacteurs procurent à ces 
dispositifs, différentes caractéristiques très intéressantes en atteignant des temps de séjour 
inaccessibles auparavant, et offrent de nouvelles possibilités et perspectives dans le domaine des 
procédés chimiques. Selon Watts et Haswell (2005), les microréacteurs possèdent le potentiel de 




révolutionner un domaine tel que les synthèses chimiques. Ces dimensions micrométriques leur 
confèrent de très bonnes propriétés de transfert de matière et de chaleur ainsi qu’un mélange des 
fluides très efficace (Ehrfeld 2004, Commenge et coll. 2005, Sarrazin et coll. 2007, Mills et coll. 2007, 
Di Miceli Raimondi 2008, Kiwi-Minsker et Renken 2009). La figure II.1 illustre les performances de 
transfert de chaleur et de matière de différents dispositifs intensifiés, et on visualise clairement la 
bonne position des microréacteurs ainsi que leur excellent rapport transfert de chaleur/ transfert de 
matière par rapport aux autres dispositifs. 
 
 
Figure II.1: Performances thermiques et de matière de différents types de réacteurs  
 Fleet (2005) BRITEST (Jenck 2009) 
 
Les grandes capacités en transfert de chaleur des microréacteurs permettent un contrôle rapide et 
efficace de l’apport ou de l’évacuation de la chaleur mise en jeu dans les procédés ainsi qu’un contrôle 
précis de la température facilitant les procédés isothermes (Rebrov et coll. 2001, Wolfrath 2001, 
Commenge 2004, Halder 2007). Ceci permet d’augmenter la sélectivité et de prévenir ou de limiter la 
formation des points chauds évitant ainsi un éventuel emballement thermique, en particulier pour les 
réactions fortement exothermiques (Nikoljsen 2007). La conductivité thermique du matériau de 
fabrication du microréacteur ainsi que sa géométrie, sont cependant des paramètres cruciaux pour 
permettre d’approcher ces conditions isothermes (Rebrov et coll. 2001, Stankiewicz et Drinkenburg 
2004).  
 
En termes de procédés chimiques, les microréacteurs permettent la réduction du temps nécessaire à 
atteindre une conversion chimique totale (Stankiewicz et Drinkenburg 2004), en augmentant les 




vitesses de réactions (Halder et coll. 2007) et en réduisant ou en éliminant les limitations par le 
transfert de matière (Rebrov et coll. 2001, Ge et coll. 2005). Les temps de séjour courts et les bons 
contrôles thermiques des microréacteurs, réduisent la quantité de produits de dégradation et améliorent 
la sélectivité et les taux de conversions permettant d’avoir des produits de très grande pureté et de 
haute valeur ajoutée (Wolfrath 2001, Hessel and Löwe 2003b, Commenge et coll. 2004, Watts et 
Haswell 2005, Ge et coll. 2005, Halder et coll. 2007, Kralisch et Kreisel 2007, Becht et coll. 2009, 
Krischneck 2009).  
 
Un tableau comparant les temps de réaction et les taux de conversion de quelques réactions mises en 
œuvre dans un microréacteur par rapport à ceux d’un réacteur batch est présenté ci-dessous. On peut 
constater que les taux de conversions sont meilleurs dans les microréacteurs avec des temps de 
réaction extrêmement courts par rapport à ceux du réacteur batch (Krischneck 2009).  
 







 de réaction 
Conversion 
(%) 
Suzuki coupling  6 s 68 8 h 60 
Kumada-Corriu  10 min 60 25 h 70 
Michael addition 20 min 100 24 h 89 
 
Tableau II.2: Comparaison de différents temps de réaction et de conversion chimique  
(selon Penneman et coll. 2004 cité par Krischneck 2009) 
 
Tout ceci offre indéniablement aux microréacteurs des avantages certains dans le domaine des 
procédés catalytiques. De plus, les dimensions caractéristiques des microcanaux permettent une 
diminution sensible de la distance entre la zone catalytique et la phase fluide, favorisant une proximité 
entre le réactif et la surface catalytique (Stankiewicz et Drinkenburg 2004, Carvalho et coll. 2009). 
Ceci peut justifier que les échanges massiques et thermiques soient beaucoup plus efficaces que dans 
les réacteurs conventionnels.  
 
Concernant la sécurité des procédés, les faibles volumes ou quantités de mélange réactionnel mis en 
jeu dans les microréacteurs et le niveau de contrôle des flux et des conditions opératoires (température 
et pression), permettent une manipulation plus sure de produits dangereux, inflammables ou 
éventuellement explosifs, chose très difficile et même impossible dans les réacteurs conventionnels 
(Ehrfeld 2004, Stankiewicz et Drinkenburg 2004, Mills et coll. 2007). De plus, les grandes capacités 
de transfert de chaleur et de matière permettent la mise en œuvre de réactions chimiques dans des 
conditions de température et de pression beaucoup plus intensives que dans les systèmes 
conventionnels avec des taux de conversions plus importants. Des réactions chimiques impossibles à 




mettre en œuvre dans les réacteurs conventionnels telles que la fluoration directe des composés 
aromatiques peuvent même être mises en œuvre de manière sure en microréacteurs (Chambers et 
Spink 1999, Obein 2006). L’utilisation des microréacteurs permet également l’application de 
nouveaux régimes de fonctionnement non applicables à l’échelle macroscopique, proches ou dans les 
limites d’explosivité des réactifs, avec des vitesses spatiales et des concentrations en réactifs élevées 
(Löwe et Ehrfeld 1999, Ge et coll. 2005). Par conséquent, les microréacteurs possèdent la 
caractéristique de sécurité intrinsèque, car même en cas de problème avec le microréacteur (accident 
ou fuite), les faibles quantités des produits chimiques libérées peuvent être facilement contenues 
(Jensen 2001, Mills et coll. 2007). 
 
En termes de conception de procédés, les microréacteurs offrent une bonne adaptabilité par duplication 
de petites unités (Numbering-up) tant que, les conditions opératoires peuvent être bien contrôlées et 
maintenues stables dans une large gamme (Ge et coll. 2005). Les microréacteurs pourraient, par 
conséquent, permettre la conception d’un procédé catalytique approprié quels que soient l’échelle et 
l’effluent considérés.  
 
Les avantages des microréacteurs qui découlent de leurs microdimensions, sont encore nombreux, 
certains de ces avantages rencontrés dans la littérature sont cités ci-après :  
 
 Les microréacteurs contribuent favorablement à l’écologie par réduction de la consommation 
d’énergie, grâce à la diminution de l’apport ou l’évacuation de chaleur nécessaire pour les 
fluides ou les mélanges réactionnels (Kralisch et Kreisel 2007) 
 
 La minimisation du risque de transport et de stockage de produits toxiques et/ou explosifs en 
faisant de la production sur site et selon la demande  
 
 La duplication (Numbering up) des microréacteurs permet une amélioration effective du 
rapport de la production chimique/coût (Löwe et Ehrfeld 1999)   
 
 Les microréacteurs possèdent le potentiel de réduire le temps de développement des procédés 
industriels (temps d’extrapolation, time to Scale-up) (Löwe et Ehrfeld 1999)   
 
 La caractérisation des phénomènes à l’échelle micrométrique permet la compréhension des 
mécanismes physico-chimiques (Di Miceli Raimondi 2008) 
 
 Les microréacteurs rendent possible la détermination des lois de cinétique intrinsèque grâce à 
la conduite isotherme des réactions et à l’élimination de la limitation par le transfert de matière 
(Rebrov et coll. 2001 et Stankiewicz et Drinkenburg 2004) 
 




 Les microtechnologies offrent la possibilité d’être utilisées comme ‟ laboratoire sur puce” en 
permettant l’acquisition rapide de données chimiques ou physico-chimiques (Pennemann et 
coll. 2004, Sarrazin 2006, Di Miceli Raimondi 2008). 
 
 Les temps de séjour courts et la faible inertie thermique des microréacteurs permettent une 
variation rapide des conditions expérimentales permettant la mise en œuvre de réactions en 
fonctionnement oscillant (variation cyclique rapide des conditions opératoires) (Rouge 2001, 
Luther 2008). 
 
II.3.3 Conception des microréacteurs 
 
II.3.3.1 Matériaux de conception 
 
La large gamme des conditions de fonctionnement des microréacteurs (température, pression et 
concentration (corrosion)), ont nécessité l’utilisation de matériaux de hautes performances tels que les 
aciers inoxydables austénitiques, le cuivre, l’aluminium, le titane, le silicium ainsi que des alliages 
métalliques spéciaux et des polymères. Ces matériaux permettent d’atteindre des conditions extrêmes 
de température allant des températures cryogéniques aux températures > 1000 °C et des pressions très 
élevées de 500 bar (Gokhale et coll. 2005). D’autres matériaux peuvent également être utilisés pour la 
fabrication des microréacteurs tels que les zéolithes, les nanotubes de carbone, le quartz et les 
capillaires en silice principalement recouverts de métaux ou d’oxydes (Carvalho et coll. 2009).  
 
II.3.3.2 Choix de la méthode de fabrication 
 
Dans le domaine du développement des procédés chimiques, les efforts qui sont à fournir résident 
principalement dans la perspective de mettre au point ou de concevoir le type de réacteur chimique qui 
correspond aux échelles de longueur et de temps des phénomènes requis lors de la réaction chimique 
(Gokhale et coll. 2005). Dans le domaine des microprocédés, les efforts qui sont effectués concernent 
non seulement la conception des microréacteurs (design) mais ils concernent également les matériaux 
de conception et leurs méthodes de fabrication (Carvalho et coll. 2009). Le choix des méthodes de 
fabrication des microréacteurs en général, et des méthodes de gravures et de dépôts catalytiques dans 
les microcanaux en particulier, est d’une importance capitale.  
 
En effet, dans les réacteurs catalytiques microstructurés à multiples canaux, le débit total de l’effluent 
ainsi que la quantité totale du catalyseur (la matière active), doivent se partager en théorie de façon 
parfaitement équitable entre les microcanaux, afin d’assurer un temps de séjour et une masse de 
catalyseur par rapport au volume réactif identiques. Ceci veut simplement dire que le volume du 
réactif dans chaque microcanal doit être en contact avec la même quantité de catalyseur pendant le 




même temps. Pour que cette condition soit vérifiée, il faut que tous les microcanaux possèdent les 
mêmes dimensions caractéristiques et la même épaisseur de la couche catalytique pour que la perte de 
charge y soit identique en évitant ainsi les passages préférentiels des fluides (courts-circuits). Mais en 
réalité, il existe dans les microréacteurs à canaux multiples des maldistributions des fluides (Delsman 
et coll. 2005, Kiwi-Minsker et Renken 2009), qui peuvent non seulement être causées par un problème 
dans le système de distribution des fluides mais également par une légère variation des dimensions 
caractéristiques des microcanaux (largeur, profondeur, ou diamètre).  
 
Cette variation peut se produire lors de la gravure des microcanaux et/ou du dépôt catalytique sur les 
parois. Ce qui induit que les pertes de charges engendrées dans chaque microcanal à paroi catalytique  
sont différentes et que l’effluent gazeux passera préférentiellement par les canaux avec les plus faibles 
pertes de charge. L’analogie des microcanaux parallèles à un circuit électrique avec des résistances en 
parallèle où le courant électrique passerait évidement dans les branches avec les plus faibles 
résistances, permet une meilleure compréhension du phénomène (Reuse 2003). Cette faible perte de 
charge qui induit le passage préférentiel du fluide peut être due à une quantité de catalyseur plus faible 
(Reuse 2003) et/ou à des dimensions caractéristiques plus grandes (volume du réactif plus grand) par 
rapports aux autres microcanaux, ce qui peut être doublement gênant. Pour éviter que les pertes de 
charge, dues à l’épaisseur et à la porosité de la couche catalytique, varient et soient importantes, l’idéal 
serait l’obtention d’une couche catalytique fine et homogène sur la totalité des parois, mais ceci est 
difficile à réaliser techniquement (Reuse 2003).  
 
Ces maldistributions des fluides peuvent affecter les performances des réacteurs microstructurés à 
canaux multiples (Delsman et coll. 2005), qui semblent être les réacteurs catalytiques les plus adaptés 
pour les objectifs de production. Par conséquent, les méthodes de fabrication des microcanaux et de 
dépôt catalytique qui possèderaient le potentiel de reproduire des structures, des dimensions et des 
couches catalytiques très précises, comporteraient un avantage certain pour les réacteurs catalytiques 
microstructurés à canaux parallèles et constitueraient le choix le plus judicieux pour ce type 
d’applications. 
 
II.3.3.3 Techniques de fabrication  
 
Les techniques de microfabrication sont de plus en plus utilisées dans différents domaines de la chimie 
afin de réaliser des structures qui posséderaient des capacités qui dépasseraient celles des systèmes 
macroscopiques. Plusieurs technologies permettent la conception de nouveaux designs (modèles) de 
microréacteurs et de composants de microsystème pouvant être assemblés dans un système qui 
fonctionne. Les progrès effectués dans les techniques MEMS et nanotechnologies NEMS ont permis le 




développement des géométries 3D plus complexes et sophistiquées et des composants à des échelles 
de longueur plus faibles avec une résolution spatiale améliorée (Mills et coll. 2007). 
 
Les principales techniques de microfabrication (ou fabrication des microstructures) qui sont utilisées 
sont présentées ci-après :   
 
 Techniques LIGA 
 
Ce procédé dont l’acronyme vient de « Lithographie, Galvanoformung und Abformung », se déroule 
principalement selon les étapes suivantes (Aubert 1999, Herfeld et coll. 2000, Reuse 2003) : 
1. Création d’une structure micrométrique par lithographie sur un film photorésistant 
2. Elimination des parties exposées (révélation de la structure tridimensionnelle (moule)) 
3. Formation d’une image par déposition électrochimique 
4. Production éventuelle de plusieurs unités identiques par injection ou estampillage   
 
Ce procédé permet de microstructurer différents matériaux tels que les métaux et alliages, les 




Figure II.2: Exemple de structure obtenue par une technique LIGA  
 
 Procédés de gravure sèche et humide (dry et wet etching process) 
 
Cette méthode basée sur le principe de gravure du silicium, contrairement à la méthode LIGA où la 
structure est construite sur le substrat, se fait par une étape de photolithographie commune suivie par 
une étape de gravure par voie humide qui se fait via une gravure chimique où alors par voie sèche qui 
se fait via une gravure ionique (Aubert 1999). La figure II.3 illustre un exemple de structure obtenue 
par une méthode de gravure profonde du silicium.  
 





Figure II.3: Exemple de structure obtenue par gravure profonde du silicium  
 
La méthode utilisée dans la fabrication des plaques microstructurées étudiées dans ces travaux est une 
gravure réactive sèche (ionique) pas plasma DRIE (Deep Ion Reactive Etching), cette méthode est 
détaillée dans la partie « Description et validation du dispositif expérimental ». Cette technique est fine 
et permet de créer des structures très complexes, avec de forts rapports de forme, avec une grande 
précision (Aubert 1999, Reuse 2003, Luther 2008). Ce qui pourrait représenter un intérêt non 
négligeable dans l’application étudiée.  
 
 Micro usinage mécanique (Micromachining)  
 
Cette technique était utilisée pour des microstructures simples comme des canaux rectilignes de 100 et 
200 µm de profondeur et de largeur respectivement pour une épaisseur de plaque d’environs 200 µm 
(Reuse 2003), mais les progrès qui ont été réalisés dans cette technique permettent de concevoir des 
structures plus complexes sans restriction concernant les matériaux. Les structures 3D restent 
cependant difficiles à concevoir avec cette technique (Luther 2008).  
 
II.3.3.4 Techniques de dépôt catalytique  
 
Malgré les avantages certains qu’offrent l’utilisation des microréacteurs (réacteurs microstructurés) 
dans les procédés catalytiques, l’introduction du catalyseur solide dans les microréacteurs demeure 
néanmoins une grande difficulté (Wolfrath 2001, Reuse 2003, Kiwi-Minsker et Renken 2005). Cette 
introduction de la matière active (catalyseur) peut être effectuée soit avant l’assemblage du 
microréacteur, soit une fois le microréacteur assemblé, ce qui est plus difficile à réaliser. Le matériau 
du corps du microréacteur peut également dans certains cas constituer la matière active pour la 
réaction mise en œuvre (Reuse 2003).  




Quelle que soit la manière de procéder, il a toujours été nécessaire de précéder l’étape du dépôt du 
catalyseur qui peut s’effectuer par imprégnation par exemple, par une étape de formation d’une couche 
poreuse d’oxyde qui constituera le support du catalyseur. Cette couche support a pour objectif 
principal d’augmenter la surface spécifique de la phase active, et elle pourrait également améliorer 
l’adhérence du catalyseur dans le réacteur. Les principaux procédés utilisés dans la formation de cette 
couche poreuse sont l’oxydation anodique dans le cas des réacteurs en aluminium, les procédés Sol-
Gel et la CVD (Chemical Vapor Deposition) (Reuse 2003, Luther 2008). Les épaisseurs des couches 
catalytiques varient généralement de 1 à 50µm (Krischneck 2009).  
 
Dans les microréacteurs étudiés dans ces travaux, la méthode employée pour la formation de la phase 
active est très différente de ce qui a été cité. En effet, le platine n’est pas supporté sur une couche 
d’oxyde poreuse mais déposé sur une surface lisse non poreuse (chapitre III).   
 
II.4 Microréacteurs en phase gazeuse 
 
Les microréacteurs en phase gazeuse sont généralement des réacteurs à parois catalytiques, avec des 
temps de séjour particulièrement courts de quelques millisecondes à quelques centaines de 
millisecondes, qui fonctionnent en régime laminaire et dont la distribution de temps de séjour 
influence énormément les taux de conversions et la sélectivité (Krischneck 2009). Ces microréacteurs 
utilisés en réactions catalytiques en phase gazeuse peuvent être classés en deux : les microréacteurs à 
lit fixe et les réacteurs microstructurés à canaux parallèles enduits de catalyseur. Les microréacteurs à 
lit fixe sont beaucoup moins utilisés que ces derniers, qui constituent les appareils les plus connus et 
plus utilisés de la famille des réacteurs microstructurés (Walter et coll. 2005, Krischneck 2009).  
 
Kiwi-Minsker et Renken (2005) ont conclu, d’après leur état de l’art publié sur les applications des 
microréacteurs pour des réactions catalytiques notamment en phase gazeuse, que les microréacteurs à 
paroi catalytique semblent être les plus appropriés dans ce type d’application. En effet, les 
microréacteurs seraient particulièrement adaptés aux réactions rapides avec des effets thermiques 
importants car ils permettent des conditions très proches de l’isothermes même avec des 
concentrations de réactifs très élevées (Delsman et coll. 2005) et des réactions fortement endo ou 
exothermiques (Kolb et Hessel 2004, Moulijn et coll. 2008, Becht et coll. 2009), ce qui n’est pas 
possible dans les systèmes macroscopiques (Delsman et coll. 2005). Le transfert de chaleur élevé 
conduit également à une bonne utilisation du catalyseur durant les réactions fortement endo ou 
exothermiques, à la non formation de points chauds et il permet le chauffage et/ou le refroidissement 
rapide des mélanges réactifs (Nikoljsen 2007). De plus, l’usage des réacteurs microctructurés serait 
particulièrement adapté à la mise en œuvre des procédés physiques ou chimiques limités par les 
transferts dans les appareils conventionnels (Commenge et coll. 2004, Di Miceli Raimondi 2008).  




Tout ceci met en évidence l’intérêt de l’application des réacteurs microstructurés à paroi catalytique 
dans un procédé fortement exothermique et opérant en régime diffusionnel comme l’oxydation 
catalytique des COV.  
 
II.4.1 Réacteurs microstructurés (MSR: MicroStructred Reactors)  
 
Les réacteurs catalytiques microstructurés peuvent être constitués soit de canaux parallèles, ou de 
structures particulières comme les fibres métalliques frittées (Yuranov et coll. 2005, Nikoljsen 2007) 
ou de catalyseur en forme de piliers enduits (Posted catalyst) (Roumanie et coll. 2005).  
 
Les réacteurs microstructurés à canaux parallèles en céramique ou en métal, présentent comme les 
réacteurs monolithiques, l’avantage d’engendrer moins de pertes de charges que les lits catalytiques 
fixes et les mousses (Kolb et coll. 2008). Les réacteurs monolithiques sont, comme nous l’avons 
mentionné précédemment, très intéressants pour l’oxydation catalytique, mais les réacteurs 
microstucturés présentent, en plus des avantages des réacteurs monolithiques conventionnels, des 
ratios ou rapports S/V beaucoup plus élevés (Fichtner et coll. 2001), avec les avantages qui en 











25 0.004191 651 640 
50 0.002957 917 640 
100 0.002159 1339 560 
200 0.001529 1898 540 
400 0.001168 2709 300 
900 0.000796 4311 340 
 
Tableau II.3: Paramètres typiques de réacteurs monolithiques en céramique (Williams 2001) 
 
Le tableau II.3 illustre des paramètres typiques de réacteurs monolithiques en céramique, notamment 
les surfaces spécifiques qui sont de loin beaucoup plus élevées pour les réacteurs microstructurés et 
dépassent aisément 50000 m2/m3. Par exemple, les réacteurs microstucturés étudiés dans ces travaux 
possèdent des rapports S/V qui varient de 14000 à 60000 m2/m3.  
Les réacteurs microstructurés à canaux parallèles, peuvent être des installations de tailles conséquentes 
tout en gardant leurs propriétés micrométriques, ce qui les rend plus adaptés à un objectif de 
production que les autres microsystèmes (Pennemann et coll. 2004).  
 




II.4.2 Intensification des procédés catalytiques dans les réacteurs 
microstructurés à canaux parallèles 
 
Les temps caractéristiques des réactions chimiques (tR) sont définis par la cinétique intrinsèque, ce 
temps peut valoir des heures pour les réactions les plus lentes comme les réactions biologiques, ou 
quelques millisecondes pour les réactions d’oxydations en général. Dans les réacteurs chimiques, la 
cinétique chimique est influencée par les transferts de matière interne et externe ainsi que par le 
transfert de chaleur. Les temps caractéristiques des phénomènes physiques des transferts de chaleur et 
de matière dans les réacteurs conventionnels peuvent varier de 10 s à 10-3 s (Figure II.4), ce qui 
permettrait à des réactions chimiques relativement lentes (tR >> 10 s) d’être mises en œuvre dans ce 
type de réacteurs en régime chimique. Les taux de conversion qu’on peut atteindre en régime chimique 
dépendent du rapport du temps de séjour moyen  sur le temps caractéristique de la réaction tR, ce 








Figure II.4: Echelle de temps des processus physiques et chimiques dans les systèmes réactifs 
 
Les réacteurs chimiques sont conçus et dimensionnés pour obtenir les produits et les taux de 
conversion souhaités et pour avoir des conversions chimiques de l’ordre de 90 %, le temps de séjour 
moyen  doit être très grand devant le temps caractéristique de la réaction tR (Levenspiel 1999). Dans 
le cas des réactions chimiques rapides, le temps caractéristique de la réaction est du même ordre que 
les temps caractéristiques des phénomènes physiques de transfert. Ces phénomènes de transfert de 
chaleur et de matière contrôlent totalement les performances de ces réacteurs dans le cas des réactions 
chimiques extrêmement rapides et les taux de conversions obtenus sont plus faibles que ceux qu’on 




pourrait atteindre en régime chimique. Par conséquent, les performances catalytiques sont souvent 
réduites dans les réacteurs macroscopiques conventionnels.  
 
Afin d’éliminer les résistances au transfert de matière, le temps caractéristique du transfert doit être 
plus faible que le temps caractéristique de la réaction. Dans les réacteurs microstructurés (MSR), les 
temps caractéristiques du transfert de matière et de chaleur sont largement plus faibles que dans les 
réacteurs conventionnels (Figure II.4). De plus, les réactions consécutives se produisant en surface 
catalytique peuvent être éliminées en réacteurs microstructurés (RMS), ce qui leur confère une grande 
sélectivité et un fort taux de conversion. Par conséquent, les performances du procédé catalytique 
d’une réaction rapide, peuvent être considérablement augmentées conduisant à l’intensification désirée 
(Kiwi-Minsker et Renken 2009).  
 
En fonction des procédés mis en œuvre (chimiques, thermiques ou autre), un temps caractéristique de 
l’opération τop, peut être défini (Commenge et coll. 2004). Ce temps τop peut être soit un temps de 
transfert d’échange de chaleur, de transfert par diffusion ou un temps caractéristique de la réaction tR, 
dont la diminution induit une intensification importante des transferts et une augmentation des 
performances du procédé, pour un débit total constant et donc un temps de séjour constant. Pour les 
réactions hétérogènes limitées par la diffusion comme l’oxydation catalytique des COV, le temps 
caractéristique de l’opération τop varie en fonction du carré du rayon des canaux (  R
2 ) (Commenge et 
coll. 2004). Ce qui permet une intensification importante du procédé sans nécessiter des dimensions 
caractéristiques trop faibles des microcanaux.  
 
D’autre part, la multiplicité des microcanaux parallèles permet d’éviter une augmentation des pertes de 
charges qui résulterait d’une microstructuration ou miniaturisation trop importante (R trop faible) 
(Commenge et coll. 2004). Ceci représente un argument de plus pour justifier et expliquer le grand 
intérêt des réacteurs catalytiques microstructurés à canaux parallèles dans l’intensification des 
procédés catalytiques.  
 
II.4.3 Ecoulement des fluides et distribution des temps de séjour en 
microcanaux  
 
Les écoulements des fluides dans les microcanaux sont laminaires dans la majorité des conditions, à 
cause des dimensions micrométriques combinées aux caractéristiques des fluides (Mills et coll. 2007). 
En principe, le profil de vitesse en régime laminaire est associé à des vitesses de transfert de matière et 
de chaleur faibles ainsi qu’une distribution de temps de séjour (DTS) étalée (Mouljin et coll. 2004). 
Dans les systèmes G/L et L/L, l’augmentation des effets de surface au profit des effets volumiques 
suffirait à compenser la diminution des transferts induits par la laminarité des écoulements (Di Miceli 




Raimondi 2008). En phase gazeuse, grâce aux faibles dimensions des canaux et aux coefficients de 
diffusion moléculaire élevés (  Dmol = 10
-5 m2 s-1), le transport radial dans le microcanal est 
suffisamment rapide. En effet, les temps de diffusion varient de 50 ms à 50 ns (50x10-3 à 50x10-9 s) 
pour des longueurs caractéristiques de 1 mm à 1 µm (avec tdiff= L
2
diff/2Dmol) (Mouljin et coll. 2004). 
Les écoulements laminaires possèdent en plus l’avantage d’une description théorique et d’une 
modélisation plus faciles, grâce à l’absence de turbulence, induisant des simulations et prédictions plus 
fiables (Hsing et coll. 2000, Mhiri 2009).   
 
Concernant les distributions de temps de séjour en phase gazeuse dans des réacteurs microstucturés à 
canaux parallèles, elles seraient proches de celles d’un réacteur piston idéal (Reuse 2003, Ni et coll. 
2005) ou d’un réacteur piston à dispersion axiale (Delsman et coll. 2005, Kiwi-Minsker et Renken 
2009). 
  
II.4.4 Comparaison des microréacteurs avec les réacteurs à lit fixe 
conventionnels dans les procédés catalytiques en phase gazeuse  
 
Comme nous l’avons mentionné précédemment, les procédés d’oxydation catalytiques sont 
généralement mis en œuvre dans des réacteurs à lit fixe sous formes de grains. Cette technologie induit 
des pertes de charge importantes, des risques de courts circuits du fluide par les parois (by-pass) à 
cause des mauvaises distributions des particules et des risques d’inflammation du lit catalytique à 
cause de la formation de points chauds. Au contraire, les microréacteurs permettent de transférer ou de 
dégager la chaleur plus facilement et plus efficacement que dans les lits fixes conventionnels, les 
pertes de charges y sont plus faibles dans le cas de canaux vides et le comportement des 
microréacteurs est souvent proche du réacteur piston (Cybulski et Moulijn 2006, Mills et coll. 2007, 
Nikoljsen 2007, Kolb et coll. 2008). De plus, les comparaisons effectuées entre les réacteurs à lit fixe 
et les microréacteurs, pour les réactions catalytiques fortement exothermiques en phase gazeuse et 
mises en œuvre à hautes températures, montrent de meilleures performances de ces derniers. Les 
transferts de chaleur et de matière améliorés permettent un meilleur contrôle des réactions, une plus 
haute sélectivité et une plus grande pureté (Ge et coll. 2005 (lit fixe dans les microcanaux)). Au sein 
même de la famille des microréacteurs, les réacteurs microstructurés à canaux parallèles, présentent un 
meilleur rapport sélectivité/taux de conversion chimique que les autres microréacteurs à lits fixes ou 
avec catalyseur structuré (cas de l’hydrogénation du cyclododecatriène, Hessel et Löwe 2003b).  
Du point de vue de l’intensification des procédés, il serait intéressant selon Moulijn et coll. (2008) de 
remplacer les réacteurs à lits fixes conventionnels par des réacteurs à parois catalytiques.  
 




II.5 Etat de l’art en microréacteurs (application dans les procédés 
catalytiques en phase gazeuse) 
 
Durant cette dernière décennie, plusieurs revues ont été consacrées à l’application des microréacteurs 
dans différents domaines tels que les synthèses chimiques, l’industrie pharmaceutique, la chimie fine, 
la catalyse hétérogène (l’analyse et la sélection des catalyseurs, la production d’énergie et 
l’environnement… (Jensen 2001, Hessel et Löwe 2003a, 2003b, Keil 2004, Kiwi-Minsker et Renken 
2005, Gokhale et coll. 2005, Watts et Haswell 2005, Mills et coll. 2007, Madhvanand et Kiwi-Minsker 
2009).  
  
Parmi les revues disponibles, celle de Kiwi-Minsker et Renken (2005), a été consacrée en grande 
partie aux applications des microréacteurs dans le domaine de la recherche pour des réactions 
catalytiques en phase gazeuse. Kolb et Hessel (2004), Keil (2004) et Mills et coll. (2007), constituent 
également de bonnes reviews dans le domaine de la catalyse hétérogène. Plusieurs exemples utilisant 
différentes technologies y ont été reportés, parmi elles, des oxydations, des photocatalyses, des 
hydrogénations, des déshydrogénations et des procédés de reformage (Reforming) (Reuse 2003, Ge et 
coll. 2005, Kolb et coll. 2008). L’oxydation catalytique totale ou partielle est d’un grand intérêt pour 
beaucoup d’applications y compris pour le traitement ou la dépollution de l’air. Certains exemples de 
microréacteurs catalytiques utilisés en phase gazeuse cités dans ces reviews ainsi que quelques 
exemples plus récents trouvés dans la littérature sont illustrés dans ce qui suit. 
 
 Oxydation catalytique partielle de l’ammoniac 
 
Rebrov et coll. 2001, ont étudié l’oxydation catalytique partielle de l’ammoniac sur platine dans 
plusieurs microréacteurs de différentes structures (Matériau, géométrie et quantité de catalyseur). Ces 
microréacteurs ont été testés et étudiés dans un dispositif expérimental constitué de trois parties : le 
microréacteur constitué de plaques structurées avec des microcanaux parallèles, d’un four et d’une 
section de refroidissement (Figure II.5.A). Ces  travaux leur ont permis d’aboutir à la conception d’un  
réacteur-échangeur microstructuré optimisé (Figure II.5.B), fabriqué en aluminium et constitué de 
plaques empilées de section carrée. Ce microsystème possède la capacité, tout en améliorant la 
sélectivité de la réaction d’oxydation en N2O, de fonctionner en mode isotherme même avec un 
mélange de réactifs dont l’élévation de température adiabatique ∆Tad atteint 1400 °C.  
 
Les longueurs caractéristiques des microcanaux réactifs de ce microsystème (145 µm de diamètre et 
6.5 mm de longueur) ont été respectivement choisies, sous certaines conditions opératoires de 
réactions (250-350 °C), pour éviter les limitations par le transfert de matière et pour assurer un temps 




de séjour optimal. Le diamètre des canaux de refroidissement ainsi que toutes les distances de 
séparation ont également été optimisés par rapport aux conditions de fonctionnement (Figure II.5.B). 
 
                 
 
 
Figure II.5 : (A) Dispositif expérimental pour tester les microréacteurs pour l’oxydation catalytique 
partielle de l’ammoniac, (B) le réacteur-échangeur microstructuré (Rebrov et coll. 2001) 
 
 Vapo-Reformage catalytique du méthanol   
 
L’idée de la conception d’un microréacteur autotherme couplant par échange thermique deux réactions 
chimiques a également été abordée. Reuse (2003), dans ces travaux de thèse, a étudié la faisabilité 
d’un réacteur microstructuré autotherme dans l’objectif de production d’hydrogène pour les piles à 
combustibles, permettant de réaliser simultanément deux réactions couplées par échange thermique ; 
le vapo-reformage catalytique du méthanol (Steam Reforming) qui est une réaction endothermique 
couplée à une réaction exothermique d’oxydation totale du même composé. Les catalyseurs utilisés 
sont à base d’oxydes de cuivre, de zinc et d’aluminium pour le reformage et à base cobalt (Co3O4) 
pour l’oxydation totale. Le réacteur microstructuré, conçu par le Centre de Recherche de Karlsruhe, 
est constitué de 40 plaques empilées (78 mm x 23mm x 0.2 mm) et disposées en alternance de manière 
régulière (Reformage/Oxydation/Reformage/Oxydation…). Au milieu de la pile, une plaque est 
spécialement placée pour insérer un thermocouple. Ces plaques peuvent être utilisées soit en mode co-
courant soit en mode contre-courant. Les microcanaux sont en forme de S (Figure II.6.A), et chaque 
plaque comporte 17 parties courbées qui se partagent pour donner 34 canaux rectilignes, seule cette 
partie rectiligne des microcanaux a été utilisée pour les réactions chimiques. La largeur et la 
(B) (A) 




profondeur des microcanaux sont respectivement de 320 µm et 100 µm pour une longueur de 30 mm 
(Figure II.6.A, II.6.B et II.6.C).  
 
   
 
Figure II.6: (A) Plaques microstructurées (co et contre courant), (B) Réacteur microstructuré, (C) 
Corps du réacteur microstructuré, plaques chauffantes et deux des huit résistances chauffantes du 
système (Reuse 2003, 2004) 
 
Malgré de bons résultats de dynamique thermique, le réacteur microstructuré a nécessité un apport de 
chauffage externe. L’auteur a expliqué cela par des pertes thermiques qui seraient dues aux difficultés 
d’isolation à cause des nombreuses connections et câbles que nécessite le dispositif expérimental. 
Certaines difficultés liées aux spécificités des deux réactions (Température de fonctionnement du 
catalyseur, enthalpie de réaction, énergie d’activation, taux de conversion…) ont également été 
rapportées. 
 
Dans la même perspective de production autotherme d’hydrogène pour les piles à combustibles à 
partir d’un procédé de reformage et d’oxydation du méthanol OSRM (Oxidative Steam-Reforming of 
Methanol) dans un microsystème, un réacteur catalytique microstrucuré en filament (String-Reactor) a 
été conçu par Horny et coll. (2004). Ce type de microréacteur est constitué de filaments métalliques 
parallèles placés dans un tube et les espaces interstitiels constituent les microcanaux où se déroulent 
les réactions dont le diamètre vaut à peu près 100 μm (Figure II.7). Le matériau utilisé pour la 
conception du microréacteur est sous forme de filaments métalliques en laiton (alliage à base de cuivre 
et de zinc avec une conductivité thermique de 120 W/m K), et la chaleur générée durant l’oxydation 
du méthanol à l’entrée du réacteur serait transférée axialement à la zone du reformage endothermique 
(C) 




du méthanol. Le catalyseur est également fabriqué à base de cuivre et de zinc en plus de l’alumine 
(Cu/ZnO/Al2O3) qui confère à la structure métallique une surface catalytique très poreuse.  
 
Les faibles dimensions des microcanaux, ont induit une distribution de temps de séjour étroite, des 
temps de diffusion radial courts et de faibles pertes de charge. Le catalyseur utilisé a été optimisé pour 
obtenir une bonne conversion en méthanol avec des sélectivités respectives de 99 et 60 % pour le 




Figure II.7: Présentation schématique et photographie du réacteur microstructuré à base de filaments  
métalliques de Horny et coll. 2004 
 
 Oxydation partielle du méthane 
 
Tiggelaar (2004) a effectué des travaux de thèse sur la faisabilité des microréacteurs à base de silicium 
pour les réactions catalytiques en phase gazeuse qui se déroulent à très hautes températures en prenant 
comme exemple d’étude la réaction d’oxydation partielle du méthane. Ces travaux se sont concentrés 
sur la conception et la réalisation de microréacteur en silicium intégré pour la recherche sur les 
réactions hétérogènes (Silicon-technology based). Le microréacteur est un réacteur catalytique (3.0 x 
4.5 x 0.1 cm3)  à membrane fine (1µm) avec des filaments chauffants en platine. Il est constitué de 
cinq sections de chauffage intégré suspendues dans lesquelles, des capteurs de températures sont 
insérés. Le microsystème (Figure II.8) est composé d’un microcanal de section carrée 500 x 525 µm2 
et de 30 mm de longueur où le chauffage s’effectue sur 20 mm ; les 5 premiers et derniers millimètres 
servant respectivement à éviter les effets d’entrée et à refroidir l’effluent gazeux en sortie. La réaction 
est mise en œuvre dans les deux dernières sections de chauffage dans l’objectif que le régime 
d’écoulement soit bien établi et que les températures souhaitées soient atteintes (550–600 ºC). Le 
catalyseur (Rhodium) est déposé dans la partie la plus chaude au milieu de la membrane pour prévenir 
la formation des produits d’oxydation totale (CO2 et H2O), les autres sections servent à préchauffer 
l’effluent gazeux. 
 




Les travaux de recherche ont comporté une analyse mécanique et thermique des microréacteurs en 
silicium avec des capteurs en platine à des températures supérieures à 500 °C. Cette étude a permis de 
démontrer le grand potentiel de ces microréacteurs en silicium pour des réactions catalytiques rapides 
d’oxydation, grâce à la possibilité d’intégrer des capteurs de température et des filaments chauffants à 
base de platine, permettant ainsi simultanément le chauffage de l’effluent gazeux et du catalyseur ainsi 
que l’acquisition des températures. Ceci permet un meilleur contrôle thermique et mécanique des 





Figure II.8: Schéma descriptif détaillé du microréacteur en silicium à membrane catalytique  
(Tiggelaar 2004) 
 
 Déshydrogénation du méthylcyclohexane en toluène 
 
Roumanie et coll. (2005) ont mis en œuvre dans un microréacteur à base de silicium également 
(Figure II.9.a), la réaction catalytique de déshydrogénation du méthylcyclohexane en toluène sur 
platine, qui est une réaction fortement endothermique et qui nécessite des températures supérieures à 
350 °C.   
    
Le microréacteur consiste en un microcanal enroulé de 1500 µm de largeur, 100 µm de profondeur et 
14 cm de longueur gravé par méthode de gravure sèche réactive (DRIE). Le canal est rempli avec des 
piliers circulaires de 5µm de diamètre, 100 µm de hauteur avec une distance de 5µm entre les piliers 
(Figure II.9.b), induisant une surface spécifique des parois catalytiques de 12700 m-1. Les auteurs ont 




mentionné des travaux cités par Jenson 2001, mettant en œuvre le même type de structure mais dont 
les dimensions des piliers diffèrent (50 µm x 400 µm x 50 µm).   
 
Le microsystème est également composé d’une cellule de vaporisation constituée d’un microcanal de 
100 µm de largeur sur 3.5 cm de longueur (Figure II.9.b). Un microsystème de chauffage en platine a 
été intégré à la fin du substrat en silicium afin de pallier la contrainte de la forte endothermicité de la 
réaction. Les résistances en platine intégrées ont permis de maintenir une température constante et 
uniforme de 400 °C dans toute la zone de réaction.  
 
Ces travaux ont comparé deux méthodes de dépôt du platine dans le microréacteur en silicium : la 
méthode d’enduction (Washcoat) d’une couche d’alumine suivie par l’imprégnation du platine et la 
méthode de déposition physique cathodique d’un film de platine (PVD (Cathodic Pt film Sputtering). 
Les résultats obtenus dans cette étude ont montré une meilleure activité du catalyseur à base d’alumine 




Figure II.9: (a) Représentation schématique du microréacteur, (b) Photographie de la zone de 
préchauffage, des microcanaux et de la structure en pilier de la surface catalytique 
 (Roumanie et coll. 2005) 
 
 Synthèse Fischer-Tropsch 
 
Nagineni et coll. 2005 ont étudié la réaction de synthèse Fischer-Tropsch (Eq II.1) produisant 
principalement du propane, dans un microréacteur en silicium à canaux parallèles non rectilignes de 
faibles dimensions (5-25 µm de largeur et 100 µm de profondeur).  
 
        
         
                              Eq II.1    
        
Les auteurs ont obtenu de meilleurs résultats de conversion du monoxyde de carbone dans les canaux à 
25 µm par rapport à ceux de 5 µm de profondeur. Le catalyseur utilisé à base de fer et de cobalt sur 




alumine Fe-Co/Al2O3 aurait mieux infiltré les canaux de 25 µm de profondeur. La sélectivité du 
propane n’a pas été affectée par la profondeur des canaux.    
 
Les travaux cités ci-dessus confirment la faisabilité de microréacteurs en silicium pour les réactions 
catalytiques endothermiques en phase gazeuse comme les déshydrogénations, ou exothermiques, telles 
que les oxydations. Justifiant l’intérêt grandissant dont font l’objet ces microréacteurs, notamment 
grâce à la possibilité d’intégrer des composants tels que résistances chauffantes où capteurs pour 
l’acquisition des données au sein même du microsystème.   
 
 Reformage de l’essence automobile (Gasoline) 
 
Kolb et coll. (2008) ont développé un réacteur microstructuré autotherme pour le reformage de 
l’essence automobile (Gasoline, isooctane) dans le but de produire de l’hydrogène dans des systèmes 
compacts pour les piles à combustibles et batteries d’automobiles.  
 
Le microréacteur (Figure II.10.B) a été conçu par l’IMM (Institut für Mikrotechnik Mainz). Il est 
constitué de 200 plaques en acier inoxydable de 400 µm d’épaisseur, totalisant 25000 microcanaux de 
400 µm de largeur et 250 µm de profondeur. Le microréacteur est conçu comme un monolithe avec 
une densité de 390 canaux/cm2, une surface totale de 2.6 m2 et une hauteur et longueur respective de 
80 et 250 mm. Il est préchauffé électriquement par des résistances chauffantes incorporées dans deux 
plaques au dessus et en dessous du réacteur. La conception du microsystème a été optimisée à partir de 
simulations numériques afin d’assurer une répartition équitable des flux gazeux et les résultats 






Figure II.10: (A) Microréacteur des tests catalytiques, (B) Représentation éclatée du microréacteur de 
reformage autotherme (Kolb et coll. 2008) 
(B) (A) 




Ces travaux ont couvert le domaine de la conception et du  développement des réacteurs catalytiques 
ainsi que le domaine du développement des catalyseurs. En effet, le catalyseur à base de rhodium (Rh) 
utilisé dans cette application a été choisi après une étude et des tests catalytiques approfondis. Dans un 
premier temps, les expériences de sélection des catalyseurs, effectuées en lit fixe, ont montré que le 
nickel et le rhodium sont les meilleurs candidats pour le reformage autotherme d’essence automobile 
(isooctane) mais le catalyseur à base de rhodium sur alumine a montré une meilleure stabilité pour les 
débits élevés. 
Ce microréacteur conçu pour les tests catalytiques (Figure II.10.A), est composé de deux plaques 
microstructurées insérées dans une enceinte métallique à base de nickel chauffée électriquement. Les 
plaques catalytiques sont fabriquées dans un alliage à base d’acier inoxydable et de nickel, elles sont 
constituées chacune de 40 microcanaux de 300 µm de hauteur et 400 µm de largeur sur 50 mm de 
longueur gravés par une méthode de gravure réactive humide.  
 
II.6 Microréacteurs appliqués au traitement des COV 
 
II.6.1 Couplage oxydation catalytique/adsorption 
 
La faisabilité d’un procédé adiabatique (autotherme) pour l’élimination des COV en faibles 
concentrations a été étudiée dans les travaux de thèse de Nikolajsen (2007) qui s’est déroulée à 
l’EPFL. L’objectif de ces travaux de recherche était de concevoir un procédé autotherme dans un 
réacteur microstructuré pour l’oxydation catalytique du propane à faible concentration (< 3000 
ppmV), grâce au couplage avec l’adsorption. Un dispositif composé d’un adsorbant, constitué des 
mêmes supports microstructurés que le microréacteur (Figure II.11), devait permettre de concentrer 
l’effluent gazeux en propane afin d’augmenter son potentiel calorifique pour que le microprocédé 
puisse fonctionner de façon adiabatique ou autotherme.  
Les supports microstructurés sont des fibres métalliques frittées SMF (Sintered Metal Fibers) de 20 
µm de diamètre semblables à celles utilisées par Yuranov (2002) et (2005) pour l’étude de l’oxydation 
du propane (Figure II.11). Sur ces fibres SMF, qui peuvent atteindre une surface spécifique de 200000 
m2/m3, sont déposées, une très fine couche de zéolithe pour l’adsorption, et une couche catalytique à 
base d’oxyde de cobalt (Co3O4) pour l’oxydation du propane. Le microréacteur utilisé pour la réaction 
d’oxydation est constitué de six disques empilés des fibres métalliques frittées SMF.  
Les fibres SMF peuvent présenter des faibles pertes de charges grâce à leur grande porosité (80-90 %) 
ainsi qu’une conductivité thermique élevée due à la nature métallique de ces supports (Kiwi-Minsker 
et Renken 2005, Yuranov et coll. 2002 et 2005, Niklojsen 2007). Les fibres utilisées par Yuranov et 
coll. (2005) et Niklojsen (2007) ont été fabriquées à partir d’alliages comme l’acier inoxydable, 
l’Inconel, et le FeCralloy qui ont montré une conductivité thermique et une résistance mécanique 




élevées. Ces alliages à base de Fe, Cr, Ni, Al, Mo, Mn, Cu, Si…, ont conféré à la matrice des fibres 
SMF un transfert de chaleur radial efficace. 
 
 
Figure II.11: Présentation schématique du microréacteur et photographies SEM des fibres métalliques 
frittées SMF (Yuranov et coll. 2005) 
 
Les travaux de Nikoljsen ont principalement concerné des études de sélection et d’optimisation des 
matériaux utilisés dans le procédé (catalyseurs et supports : différentes compositions des couches  
déposées et des alliages), des évaluations des méthodes de dépôt et des déterminations des cinétiques 
pour l’adsorption et l’oxydation catalytique du propane. Les performances du dispositif d’oxydation 
du propane (taux de conversion) ainsi que les conditions opératoires (vitesses spatiales et 
concentration du propane) n’ont pas été mises en avant. Les résultats obtenus montrent néanmoins que 
la cinétique d’oxydation du propane est bien décrite par le mécanisme de Mars-Van Krevelen et que 
les limitations par le transfert de matière sont absentes dans les conditions opératoires étudiées, soit en 
dessous de 350 °C.   
Le procédé de couplage étudié par modélisation, illustre certaines difficultés liées à la désorption du 
propane qui pourrait être palliées par l’utilisation de la vapeur d’eau par exemple mais cette solution 
comporte le désavantage de nécessiter le séchage et/ou la séparation du COV et de l’eau. Une autre 
solution possible serait d’effectuer un chauffage préalable de l’adsorbant pour purger le lit 
d’adsorbant, cette méthode nécessite une concentration minimale de 350 ppmV pour maintenir une 
température d’oxydation à 250 °C. Les taux de conversion du propane atteints dans ces conditions 
opératoires de température et débit  n’ont pas été mentionnés. 
 
II.6.2 Couplage d’absorption Gaz/Liquide avec distillation 
 
Mhiri (2009) a effectué des travaux de thèse au sein du LSGC de Nancy (Laboratoire des Sciences du 
Génie Chimique) sur la conception d’un microprocédé destiné aux PME/PMI pour le traitement, à la 
source, d’air chargé en COV. Ce procédé met en œuvre le couplage d’un procédé microstructuré 




d’absorption gaz/liquide du perchloroéthylène PCE avec un procédé de distillation. Ces travaux ont 
consisté dans un premier temps, en une étude expérimentale en laboratoire d’un microabsorbeur à film 
tombant (Figure II.12) inspiré du microréacteur à film tombant (Hessel et coll. 1999) conçu à l’IMM 
(Figure II.13), puis en une étude de conception d’une unité industrielle couplant un procédé 
d’absorption microstructuré, en extrapolant l’appareil conçu en laboratoire, avec un dispositif de 
distillation.  
Figure II.12: Vue éclatée du microabsorbeur à film tombant (Mhiri 2009) 
 
               
Figure II.13: Principe du réacteur microstructuré à film tombant (source : IMM)  
 
La faisabilité du microprocédé d’absorption a été montrée, avec des efficacités comparables aux 
procédés classiques et l’avantage de fonctionner avec de plus faibles rapports d’absorption donc de 
plus faibles quantités de solvant qu’une colonne à garnissage. Les résultats obtenus en laboratoire 
montrent que les performances du microabsorbeur sont meilleures lorsque les rapports 
largeur/profondeur des microcanaux sont faibles (largeur nettement supérieure à la profondeur), le 




rapport optimal étant d’environs  3 et la surface spécifique a    
            
    
  varie de 140 à 402 
m2/m3. Une efficacité de 97 % a été obtenue en laboratoire mais pour un faible débit d’effluent gazeux 
de 97 Nml/min, des simulations ont permis d’identifier un problème d’homogénéité de la 
concentration du PCE dans la phase gazeuse, avec des limitations diffusionnelles qui abaissent 
fortement les efficacités pour les débits de gaz élevés. La gamme de concentration considérée est de 
176 à 41172 ppm.  
 
Le dimensionnement d’une unité industrielle pouvant traiter 1000 Nm3/h avec une efficacité de 95 % a 
été réalisé, et les dimensions de l’unité finale sont de 85 cm de longueur, 80 cm de largeur et 65 cm 
d’épaisseur conduisant à une unité compacte de volume total de 0.442 m3. Le procédé d’absorption 
possède néanmoins le désavantage des procédés récupératifs qui nécessitent la mise au point d’un 
autre procédé de séparation comme la distillation dans ce cas. Pour le débit objectif de 1000 Nm3/h, il 
faut mettre au point un procédé de distillation avec une capacité de 4000 m3/h du solvant DEHA (di 
(2-éthylhexyl) adipate. 
 
II.6.3 Photocatalyse de COV en phase liquide 
 
La photocatalyse a été mise en œuvre dans un microréacteur en quartz avec un microcanal droit de 
(500 µm x100 µm x 50 mm) enduit de TiO2. Des molécules telles que le chlorophénol, le bisphenol A 
et diméthylformamide (DMF) ont été étudiées afin de tester la faisabilité du réacteur pour la 
dégradation photocatalytique des COV (Matsushita et coll. 2008).  
 
 
Figure II.14: Photographie du microréacteur photocatalytique (Matsushita et coll. 2008) 
 
II.6.4 Oxydation catalytique des COV en microréacteurs  
 
Les restrictions sévères en matière de normes d’émissions des COV imposent aux procédés de 
traitement des conversions et sélectivités très élevées qui peuvent être satisfaites par un procédé tel 




que l’oxydation catalytique. Malgré cet avantage certain qu’offre l’utilisation de ce procédé, les 
concentrations des COV relativement faibles imposent généralement un fonctionnement du procédé en 
régime diffusionnel induisant une limitation par le transfert de matière entre la surface catalytique et la 
phase gazeuse. La désactivation et le frittage du catalyseur sont également des contraintes du procédé 
(Lojewska et coll. 2005b, Kolodziej et Lojewska 2007). Néanmoins, l’oxydation catalytique reste le 
procédé le plus prometteur pour atteindre des taux d’émissions aussi faibles (Lojewska et coll. 2005b, 
Kolodziej et Lojewska 2007) et beaucoup d’efforts sont fournis par les spécialistes de  la catalyse dans 
la préparation et l’optimisation des catalyseurs. Toutefois, le procédé d’oxydation catalytique est 
également demandeur en termes de conception de réacteurs chimiques autres que les monolithes 
conventionnels.  
 
Ces dernières années avec l’intérêt grandissant des microréacteurs, certains travaux ont été consacrés à 
l’application de réacteurs microstrucurés, principalement à canaux parallèles, pour l’oxydation 
catalytique des COV (Lojewska et coll. 2005a et b, Kolodziej et Lojewska 2005a et b, Kołodziej et 
Łojewska Patent 2005, Kolodziej et Lojewska 2007, Ismagilov et coll. 2006 et 2008, Carvalho et coll. 
2009).  
 
 Oxydation de l’hexane  
 
Une équipe polonaise de l’Institute of Chemical Engineering of the Polish Academy of Sciences et de 
la Faculté de Chimie (Jagiellonian University) s’est fortement intéressée à l’utilisation des réacteurs 
microstructurés pour l’oxydation catalytique des COV (Lojewska et coll. 2005a et b, Kolodziej et 
Lojewska 2005a et b, Kołodziej et Łojewska Patent 2005, Kolodziej et Lojewska 2007).  
 
Leurs travaux de recherche ont concerné les deux aspects de préparation et d’optimisation du 
catalyseur à base d’oxyde de Cobalt (Co3O4) ainsi que la conception et l’optimisation de 
microréacteurs dans le cas de l’oxydation catalytique de l’hexane. L’objectif de ces travaux est la 
conception de microréacteurs métallique en acier (Cr-Al ou Cr-Ni) à canaux courts ou avec une 
structure en grille pouvant éviter les limitations par le transfert de matière induit par la laminarité des 
écoulements de l’effluent gazeux ainsi que l’encrassement des canaux par formation de coke pouvant 
se produire dans les réacteurs monolithiques conventionnels (Figure II.15). La conception des 
microréacteurs est basée sur le principe de créer une turbulence de l’effluent gazeux dans des 
microcanaux courts ou dans des structures en forme de grilles en opposition aux écoulements 
laminaires dans les réacteurs monolithiques (Figure II.15). Les différentes géométries testées sont 
illustrées sur la figure II.16.  
 





Figure II.15: Comparaison entre un réacteur monolithique typique avec la structure en grille: profil de 
vitesse, formation et combustion du coke: (a) Structure d’un réacteur monolithique en céramique, (b) 
profil de vitesse développée dans un réacteur monolithique, (c) encrassement du réacteur monolithique 
par formation d’agglomérat de coke, (d) Modèle d’une structure en grille (e) profil de vitesse 
partiellement développé dans la grille et (f) combustion du coke aggloméré dans la grille (Lojewska et 
coll. 2005b) 
 
Figure II.16: Différentes formes des structures métalliques étudiées (Kolodziej et Lojewska 2005a) 
 
Une grande partie de ces travaux a été consacrée à l’évaluation de la méthode de dépôt du catalyseur 
LB (Langmuir-Blodjett) ainsi qu’à la caractérisation chimique des surfaces catalytiques. Les résultats 




des travaux ont permis de démontrer la faisabilité de l’utilisation du matériau de fabrication du 
microréacteur comme support catalytique et que le catalyseur obtenu (Co3O4/Al2O3)  initie l’oxydation 
de l’hexane dilué à des températures d’environs  370 °C, supérieures à celles d’un catalyseur 
commercial en platine supporté (Pt/Al2O3) mais avec une énergie d’activation à peu près deux fois 
faibles. Les conversions maximales de l’hexane sont de 40 % (Lojewska et coll. 2005b, Kolodziej et 
Lojewska 2007).   
 
 Oxydation du n-butane, éthanol, isopropanol et diméthylhydrazine 
 
Un réacteur catalytique microstructuré pour l’oxydation catalytique des composés organiques volatils 
a été fabriqué dans un alliage à base d’aluminium (6082 Series, Al51st) à l’Université d’Eindhoven et 
étudié par Ismagilov et coll. (2008). Ce microréacteur à multicanaux parallèles est composé de 63 
plaques de 416 µm d’épaisseur recouvertes d’une couche catalytique imprégnée de dichromate de 
cuivre sur Al2O3 (Figure II.17). Chaque plaque est constituée de 45 microcanaux semi cylindriques de  
208 µm de rayon et une distance de 150 µm entre deux canaux. Le microsystème de (27 mm x 34 mm 
x 40 mm) totalise 2835 microcanaux gravés par éléctroérosion (EDM : Electro Discharge Machining) 
et enduits par une couche d’alumine créée par oxydation anodique (Figure II.19). Les plaques 




Figure II.17: Plaques de diffusion et représentation schématique du microsystème  







Figure II.18: (A) Simulation d’écoulement dans le système de diffusion avec Fluent 6.1, (B) 
Représentations schématiques des microcanaux ; Structure semi-cylindrique (A gauche) et 




Figure II.19: Etat de surface des microcanaux par SEM (Scanning Electron Microscopy) après 
l’oxydation anodique 
 
L’objectif de ces travaux est de démontrer le potentiel de ce réacteur microstructuré pour  l’abattement 
des COV par oxydation catalytique ainsi que la possibilité d’y réaliser des études cinétiques. Dans un 
premier temps, la conception du microréacteur a été optimisée par la mise au point d’un système de 
diffusion pour avoir une meilleure distribution des vitesses du gaz à l’entrée de chaque microcanal 
(Figure II.18.A). Cette optimisation a été réalisée avec des simulations numériques par CFD en 
utilisant les logiciels commerciaux Gambit 2.0 et Fluent 6.1. Les résultats expérimentaux ont illustré 
un effet positif de ce système de diffusion sur les conversions chimiques (Ismagilov et coll. 2008). Le 
microréacteur dispose également d’une section de refroidissement à la sortie du gaz afin d’éviter les 
réactions de catalyse homogène dans la phase gazeuse (Figure II.17).    
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Les molécules étudiées sont le n-butane, l’éthanol, l’isopropanol et la 1,1-diméthylhydrazine 
(UDMH). Les cinétiques d’oxydation totale des trois premières molécules ont été étudiées dans le 
réacteur microstructuré entre 150–360 °C, et l’UDMH entre 200–375 °C. Plusieurs produits 
secondaires de dégradation ont été identifiés dans les réactions d’oxydation des alcools et de 
l’UDMH : méthane, diméthylamine, formaldéhyde 1,1-diméthylhydrazone et 1,2-diméthyldiazene. 
Dans ces travaux, les auteurs ont fait varier les concentrations initiales des COV (  1 % Vol) ainsi que 
les concentrations de l’oxygène (10, 20, 50 et 70 %), les GHSV (1600-10700 h-1) et la température du 
catalyseur. Les résultats expérimentaux obtenus démontrent des conversions chimiques assez élevées 
(pouvant atteindre 100 % dans certains cas) mais les vitesses spatiales étudiées sont très faibles. Un 
effet positif de la concentration de l’O2 a également été constaté, en particulier pour les T10, les T50 et 
pour les températures intermédiaires, par exemple à 250 °C et 5360 h-1,  les conversions chimiques de 
l’éthanol varient d’environ 40 à 70 % (10-70 % O2).   
Les auteurs soulignent pour finir que leurs travaux illustrent une application avec succès de réacteurs 
microstructurés pour l’oxydation catalytique des COV dans un objectif d’étude cinétique, de 
production d’énergie et/ou d’abattement efficace des COV (Ismagilov et coll. 2008).  
 
 Oxydation de l’hexane et du propanol 
 
Carvalho et coll. (2009) ont conçu un microréacteur dans l’objectif de produire un appareil simple et 
compact pour le prétraitement d’échantillon en microanalyses (Micro Total Analysis System µTAS), 
capable d’éliminer des COV dans les effluents gazeux par oxydation catalytique sur du cuivre.  
 
Ce microsystème est composé d’un réacteur de 192 microcanaux tridimensionnels de 40 µm de 
largeur et 8 mm de longueur, d’un système de chauffage et d’un système de détection des COV 
(Figure II.20.A). Le microréacteur est composé de deux cylindres en acier inoxydable. Sur le premier 
cylindre (ϕext = 10 mm, ϕint = 6 mm), les microcanaux sont usinés par filetage en rainures hélicoïdales 
effectué avec un micro filet. Les dimensions du second tube sont de 19 mm pour ϕext et 10 mm pour 
ϕint (Figure II.20.B). L’ensemble des microcanaux possède un volume de 0.9 µL et un ratio S/V de 
1000. Le système de chauffage est composé d’une résistance électrique introduite dans le premier 
cylindre (Figure II.20.A), et le système de détection est composé d’un capteur de détection en oxyde 
d’étain (SnO) (TGS 2620, Figaro, Japan) (Figure II.20.A et II.20.B). 
 
Les principaux objectifs de ces travaux sont la détermination et l’optimisation des performances 
thermiques du microsystème qui peut atteindre une température de 300 °C en quelques secondes, ainsi 
que l’optimisation du design du système. Pour cela, des simulations des écoulements des fluides et des 
propriétés thermiques on été effectuées en utilisant des logiciels commerciaux FEMLAB 3.2b et 




COSMOS 5.0 respectivement. Les figures II.21.A et II.21.B représentent des simulations des profils 
de pression et de température dans un microcanal et permettent une meilleure visualisation de la 
géométrie des microcanaux. Les résultats des simulations montrent que l’écoulement est laminaire et 









Figure II.21: (A) Simulation du profil de pression dans un microcanal, (B) Simulation du profil de 
température dans un microcanal avec COSMOS 5.0 
(A) (B) 
(A) (B) 




II.7 Conclusion  
 
Dès 1999, Löwe et Ehrfeld considéraient déjà que les microréacteurs n’étaient plus une idée 
philosophique mais qu’ils étaient devenus un outil scientifique avec le potentiel de résoudre certains 
défis de développement durable.  
Durant cette dernière décennie, la technologie des microréacteurs a évolué en une discipline établie 
(Quiram et coll. 2007), qui possède des applications allant des microanalyses approfondies et 
sélections rapides des catalyseurs (Accelerated Catalyst Screening et µTAS Micro Total Analysis 
System) à la synthèse des produits de la chimie, du pétrole, de la chimie fine, de la pharmaceutique, de 
la génération d’énergie, au domaine de la chimie verte et de l’environnement (Jensen 2001, Hessel et 
Löwe 2003a, 2003b, Keil 2004, Kiwi-Minsker et Renken 2005, Gokhale et Coll. 2005, Watts et 
Haswell 2005, Quiram et coll. 2007, Madhvanand et Kiwi-Minsker 2009, Carvalho et coll. 2009…)  
 
Il existe dans la littérature, certaines limitations attribuées aux microréacteurs relatives à leur 
fabrication, qui serait mécaniquement et énergétiquement plus demandeuse que les équipements 
conventionnels, et à leur durée de vie qui serait plus courte que celle des réacteurs à cuves agitées 
notamment à cause du phénomène d’encrassement (Kralisch et Kreisel 2007, Luther 2008). 
Cependant, grâce aux capacités d’intensification des microréacteurs, ces derniers présentent une 
sérieuse alternative aux systèmes macroscopiques conventionnels et plusieurs systèmes peuvent être 
remplacés par des unités industrielles de taille réduite, plus flexibles et plus sures, avec des temps de 
réponses rapides tout en réduisant les coûts d’investissement et de fonctionnement ainsi que l’impact 
environnemental des installations industrielles (Kolb et Hessel 2004, Jenck 2004, Penneman et coll. 
2004, Mills et coll. 2007, Kralisch et Kreisel 2007, Becht et coll. 2009).  
 
Les réacteurs microstructurés à canaux parallèles, qui représentent une famille importante des 
microréacteurs et qui semblent être les microréacteurs les plus appropriés pour un objectif de 
production, sont des dispositifs intensifiés qui possèdent un potentiel très intéressant pour des 
réactions exothermiques en phase gazeuse. C’est le cas en particulier pour les réactions qui sont 
généralement mises en œuvre en présence de fortes limitations par le transfert de matière (régime 
diffusionnel), telles que l’oxydation catalytique des COV. Ce procédé est généralement étudié dans les 
systèmes conventionnels sous l’angle de l’optimisation des catalyseurs et est très demandeur en termes 
de conception de nouveaux designs de réacteurs pour apporter l’intensification désirée.  
Pour finir, les travaux cités dans ce chapitre confirment la faisabilité de microréacteurs en silicium 
pour les réactions catalytiques en phase gazeuse endothermiques comme les déshydrogénations, ou 
exothermiques, telles que les oxydations (Tiggelaar 2004, Nagineni et coll. 2005 et Roumanie et coll. 
2005). Justifiant l’intérêt grandissant dont font l’objet ces microréacteurs, notamment grâce à la 




possibilité d’intégrer des composants tels que des résistances chauffantes où des capteurs pour 
l’acquisition des données au sein même du microsystème.   
 
Les microréacteurs développés dans ces travaux et présentés dans le chapitre suivant, sont des 
réacteurs microstructurés à canaux multiples à base de silicium, dont le réacteur microstructuré de 2e 
génération (R4) est justement conçu sur ce principe d’intégrer des composants tels que résistance 
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Les expériences mises en œuvre au cours de ces travaux de thèse ont pour objectif principal la 
détermination de l’efficacité des réacteurs microstructurés de 1re et de 2e génération (R500, R200, R100 
et R4), qui sont présentés dans ce chapitre, pour la dégradation des COV par oxydation catalytique sur 
platine. Ces manipulations expérimentales vont permettre d’étudier la dégradation de trois composés 
organiques volatils ; l’acétone, le toluène et la méthyléthylcétone, via l’obtention de leurs courbes 
d’ignition d’oxydation totale.  
Les composés étudiés sont utilisés dans les domaines de l’impression textile et emballage, dans la 
fabrication des peintures, encres et colles pour les aromatiques ainsi que dans le domaine de la chimie, 
de la pharmacie et de la pétrochimie pour les cétones (Soltys 1998, Le Cloirec 2004). L’acétone est un 
des COV les plus connus émis par les industries des semiconducteurs et opto-électroniques (Hung et 
Bai 2008), et est connue comme une des molécules les plus répandues et des plus difficiles à oxyder 
(O’Malley and Hodnett 1999). Chaque année de grandes quantités d’acétone et de méthyléthylcétone 
sont rejetées dans l’atmosphère et ces molécules sont considérées comme hautement toxiques 
chimiquement (Chan et Peng 2008). Le toluène est une molécule aromatique toxique (OMS) qui 
constitue une des sources les plus importantes de radicaux libres dans l’atmosphère pouvant oxyder le 
NO en NO2 (Bruno et coll. 2008). On pourra se référer aux fiches toxicologiques correspondantes en 
Annexes A. 
 
Cette étude a nécessité la mise au point d’une installation expérimentale (Figure III.1), qui se compose 
d’une partie procédé (microréacteurs catalytiques), une partie analyse (chromatographie gazeuse) et 
une partie instrumentation et acquisition. Toutes ces parties sont présentées dans ce qui suit et le 
schéma expérimental de l’installation est illustré sur la figure III.2.  





Figure III.1: Installation expérimentale  
 
 
Figure III.2: Schéma de l’installation expérimentale 




III.2 Microréacteurs catalytiques de 1re génération (R500, R200 et 
R100) 
 
Les réacteurs catalytiques microstructurés de 1re génération R500, R200 et R200, disposent d’un 
logement commun (Figure III.3 (1)) et sont associés comme, le microréacteur R4, à un évaporateur 
(Figure III.3 (2)) afin de vaporiser le COV et de s’assurer que le mélange (Air+COV) soit introduit 
dans le microréacteur sous forme gazeuse et que la concentration du COV soit constante au cours des 




Figure III.3: (1) Logement des microréacteurs R500, R200 et R100, (2) Evaporateur des COV 
 
III.2.1 Conception des réacteurs microstructurés   
 
Les microréacteurs catalytiques étudiés sont basés sur le principe d’empilement de plaques catalytiques 
microstructurées avec des canaux de section carrée (Figure III.4.A), ces plaques sont composées de 
silicium et recouvertes de platine. Les microréacteurs sont principalement caractérisés par la section de 
leurs microcanaux : 500 x 200 µm2 (R500), 200 x100 µm2 (R200), et 100 x 50 µm2 (R100), sauf le 
quatrième microréacteur R4, qui diffère des autres par son système d’alimentation et de chauffage, 
mais qui dispose des mêmes dimensions que le R200 (200 x 100 µm2). Les plaques catalytiques sont 
fournies par le Laboratoire d'Architecture et d'Analyse des Systèmes (LAAS-CNRS Toulouse) et leur 
réalisation est développée plus loin dans le chapitre. La conception du logement, de l’évaporateur ainsi 
que le montage des microréacteurs, ont été réalisés au sein du laboratoire (LGC).  
Les plaques catalytiques empilées dans les microréacteurs R500, R200 et R100 sont collées par un 
ciment qui résiste aux hautes températures (Figure III.4.B), puis introduites dans une structure en acier 
inoxydable (Figure III.4.C). Le chauffage est externe et se fait par conduction dans l’acier, il est assuré 
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par quatre résistances chauffantes (Figure III.4.D). Pour le R4, le chauffage se fait par conduction 















Figure III.4: (A) Représentation d’une plaque microstructurée, (B) Plaques catalytiques du R100 
empilées (3x3x1 cm3) après collage, (C) Représentation des microréacteurs en 3D, (D) Logement des 
microréacteurs avec les plaques et les résistances chauffantes 
 
III.2.2 Conception du système d’alimentation par l’effluent gazeux   
 
L’alimentation par l’effluent gazeux des trois microréacteurs (microcanaux) se fait à travers un 
distributeur commun constitué de tubes, d’un cône, d’une plaque perforée (grille) et d’une chambre 
rectangulaire de mélange (Figures III.5.A, III.5.B et III.6). Les différentes sections de passage et les 
coordonnées axiales le long des microréacteurs (z) sont résumées respectivement dans les tableaux 








     
 
 
Figure III.5: (A) Photographie de la grille du diffuseur, (B) Représentation du diffuseur et des 
microcanaux dans le R500 (500x200 µm2) en 3D 
 
 
  Figure III.6: Coupe latérale du diffuseur + une partie des microcanaux 
 
Expression de la section Dimension caractéristique Sx105  (m2) 
S1 Cylindre (S =  D
2/4) D = 4 mm 1.26 
S2 Cylindre (S =  D
2/4) D = 6 mm 2.83 
S3 Cylindre (S = D
2/4) D = 25 mm 49.1 
S4 Cylindre (S =   D
2/4) D = 29 mm 66.0 
S5 Rectangle (S= HxL) H5 = 11.5 mm. L5 = 28 mm 32.2 
 
Tableau III.1: Les différentes sections de passage du gaz dans le distributeur 
 
 
0 10 20 30 40
z (m)
(A) (B) 




Section de passage S1 S2 S3 S4 S5 Scanaux 
z (mm) 0 10 14.6 21.77 28.9 33.75 - 63.75 
 
Tableau III.2: Position axiale (z) des différentes sections de passage dans les microréacteurs R500, 
R200 et R100 
 
Ce système d’alimentation a été adopté après la réalisation de plusieurs tests et la détection de certains 
problèmes de mauvaise distribution dans le système de distribution précédent, une illustration du 
système précédent est présentée dans le chapitre V (simulation hydrodynamique).   
 
III.2.3 Conception des plaques catalytiques  
 
Les plaques catalytiques rainurées sont principalement composées de silicium, qui est un matériau semi 
conducteur très intéressant pour ses propriétés mécaniques et thermiques, sa conductivité thermique 
vaut 146 W m-1 K-1 quand celle de l’acier inoxydable vaut 26 W m-1 K-1. Le silicium offre également 
certains avantages tels que la facilité de le structurer par des technologies bien connues et maitrisées, il 
résiste à des températures très élevées de l’ordre de 1200 °C ainsi qu’à différentes solutions telles que 
les alcools, les cétones, les acides, les halogènes, les hydrocarbures aromatiques (Schwesinger et 
Freitag 2009). 
 
Chaque plaque est constituée de microcanaux rectangulaires et recouverte entièrement d’une couche de 
silicium oxydée, d’une couche d’adhérence de titane (Ti) et enfin de la couche du catalyseur qui est le 
platine (Pt) dans notre cas (Figure III.7). 
 
  
Figure III.7: Vue en coupe schématique d’une plaque de silicium microstructurée 
 
La fabrication des plaques débute d’abord par la conception des masques de photogravure à l’aide du 
logiciel Clewin, suivie par les étapes de photolithographie du silicium qui correspondent aux étapes A 





















DEPOT PAR EVAPORATION PAR CANON A 
ELECTRONS DE Ti (300 Å) ET DE Pt (2000 Å) 
 
RECUIT DES MÉTALLISATIONS 
 




OXYDATION THERMIQUE SECHE (2000 Å) 
 
NETTOYAGE DU WAFER 
 
GRAVURE DRIE DU SILICIUM 
 





ENDUCTION DE LA RESINE (AZ 4562) 
SUR LE SUBSTRAT DE SILICIUM 












III.2.3.1 Gravure des plaques  
 
La gravure des plaques est réalisée par gravure profonde sèche du silicium par plasma ou DRIE (Deep 
Reactive Ion Etching) dont le principe est illustré sur la figure III.9 et les écarts maximaux de gravure 









Ecart maximal  
entre les profondeurs des canaux (μm) 
Ecart relatif (%) 
R500 [200 (μm)] 26 13 % 
R200 [100 (μm)] 15 15 % 
R100 [50   (μm)] 9 18 % 
 
Tableau III.3: Ecarts maximaux de gravure pour les différentes profondeurs de microcanaux 
 
La figure III.9 résume les différentes étapes de la DRIE qui se déroule comme suit : une fois le plasma 
de gravure créé, l’échantillon de silicium va subir des impacts d’ions, attaquant la surface de manière 
anisotropique dite physique. Par la suite l’échantillon va être attaqué chimiquement de manière 
isotropique par des espèces devenues chimiquement réactives. Un plasma de passivation va être ensuite 
crée dans la même chambre. Ce plasma va créer sur la surface de l’échantillon un dépôt de polymère, 
permettant ainsi une autre étape d’attaque physicochimique et ainsi de suite. Cette alternance de 
plasmas permet la réalisation de la gravure des motifs de flancs verticaux.      
 
Un exemple de gravure d’un microcanal du R200 est illustré sur la figure III.10, et on observe que les 
profils sont assez nets, il existe cependant un petit écart entre le haut et le bas du microcanal. Le 
tableau III.4 récapitule les écarts et les compare par rapport à la largeur des canaux désirée.  





Figure III.10: Gravure d’un microcanal du R200 
 
Réacteurs Ecart (μm) 
Ecart/Largeur désirée 
(%) 
R500 12 2.4 
R200 6 3 
R100 4 4 
 
Tableau III.4: Ecarts de gravure entre le haut et le bas des microcanaux pour les différents 
microréacteurs 
 
III.2.3.2 Dépôt du catalyseur 
 
Après la réalisation de la gravure, les dépôts du platine (Pt) et du titane (Ti) sont réalisés par 
évaporation par canon à électrons, le principe étant de faire chauffer le métal grâce à un faisceau à 
électrons et d’engendrer alors une évaporation sur le substrat (Figure III.11). Dans notre cas, le 







Figure III.11: Principe du dépôt de métaux par chauffage de faisceau d’électrons  
Substrat 




Pour la réalisation des dépôts, les wafers ont été mis en rotation sur un hémisphère dans le bâti de 
dépôt métallique. L’intérêt de cette technique est d’obtenir une meilleure uniformité du dépôt et 
d’atteindre un bon recouvrement des flancs de gravure des microcanaux. 
 
Une étude réalisée par le LAAS sur une plaque pleine, a mis en évidence l’importance de la couche 
intermédiaire du titane pour l’accrochage du platine sur la surface de l’échantillon de silicium oxydée 
(SiO2), elle a aussi permis d’aboutir aux conditions optimales de température (20 °C) et d’épaisseurs 
des couches. Il a donc été décidé de réaliser une couche d’oxyde de 2000 Å par oxydation sèche, les 
épaisseurs de titane et de platine visées sont respectivement de 300 et 2000 Å. Mais une mesure au 
profilmètre mécanique (Tencor) a donné 1600 Å d’épaisseur de Ti et Pt. La figure III.12 représente 




Figure III.12: Vue au MEB de microcanaux recouverts de platine 
 
 
Les surfaces ont été analysées, après les dépôts, au microscope électronique à balayage (MEB), et les 
figures III.13.A et III.13.B représentent respectivement des vues de fond et de flanc de microcanaux, 
et nous observons que les dépôts sur les surfaces sont bien réalisés et qu’ils épousent les formes 
préexistantes. 
 
     
 
Figure III.13: (A) Surface du fond d’un microcanal dans le R500, (B) Flanc d’un microcanal métallisé 
dans le R100 
(A) (B) 




III.2.3.3 Rugosité des plaques  
 
Des mesures de rugosité en plaque pleine ont été effectuées par le LAAS en utilisant un 
microscope à force atomique (AFM) sur un carré de 5 μm de côté. Un exemple type d’image en 3D de 








Figure III.1 5: Rugosité des surfaces dans les trois microréacteurs au cours du procédé (Gravure, 
oxydation et dépôt catalytique): () R500, (■) R200, (▲) R100 
 
La rugosité des surfaces a varié tout au long du procédé de réalisation des plaques comme le montre la 
figure III.15, où nous pouvons clairement observer que la rugosité des microréacteurs R200 et R100 
suivent la même tendance : elle augmente après l’oxydation du silicium pour rebaisser à nouveau après 
le dépôt du titane et du platine (métallisation). Alors que la rugosité des plaques dans le R500 diminue 
tout au long du procédé de fabrication. Nous pouvons également constater que les rugosités, après 
métallisation, dans les microréacteurs R500 et R100 sont du même ordre alors que celle du R200 est 





























III.2.4  Instrumentation et acquisition des données  
 
L’instrumentation de l’installation expérimentale a nécessité l’utilisation de thermocouples très 
fins, de débitmètres massiques (5850 TR Series Brooks®) et d’un capteur de pertes de charge 
différentiel. Le système d’acquisition utilisé est le logiciel Dasylab 9.0. 
 
Les principales températures qui ont nécessité une régulation par un régulateur PID sont : la 
température de l’évaporateur, fixée à 200 °C tout au long des expériences, et les températures des 
microréacteurs de 1re génération où nous avons introduit deux thermocouples : l’un dans l’enceinte 
métallique et l’autre placé juste à la sortie de l’effluent gazeux (Figure III.16.A). Nous avons 
effectivement décidé de nous baser, pour la régulation, sur la température de l’effluent gazeux afin 
d’être sur, indépendamment de l’efficacité thermique du réacteur, que l’effluent gazeux soit à la 
température désirée. Il est cependant important de mentionner que la différence mesurée entre ces deux 
températures, dans les conditions extrêmes de température et débit de gaz, est de quelques degrés au 
plus. La température de l’évaporateur est mesurée à la sortie de celui-ci ((Figure III.16.B) et par 
conséquent à l’entrée du microréacteur. Cette façon de procéder permet d’assurer un préchauffage de 
l’effluent  gazeux pour faire en sorte que le mélange (Air + COV) atteigne, dans le microréacteur, la 




Figure III.16: (A) Thermocouples sortie réacteur (sortie gaz et dans l’enceinte métallique), (B) 
Thermocouple sortie évaporateur 
 
Afin d’éviter toute condensation dans le chromatographe, nous avons placé à son entrée un 
thermocouple ainsi qu’un cordon chauffant sur les tuyaux entre la sortie microréacteur et l’entrée du 
chromatographe (Figure III.17) mais les concentrations des COV étant assez faibles, il s’est avéré 
inutile de chauffer les tuyaux.  
(A) (B) 






Figure III.17: Thermocouple et cordon chauffant à l’entrée du chromatographe 
 
III.2.5 Caractéristiques physiques des microréacteurs de 1 re 
génération 
 
Les principales caractéristiques physiques telles que les volumes, surfaces, ratios 
surface/volume, nombres de microcanaux ainsi que les quantités de catalyseur des microréacteurs 
R500, R200 et R100 sont respectivement résumées dans les tableaux III.5, III.6 et III.7. Ne disposant 
pas de l’épaisseur de la couche de platine dans toutes les plaques qui constituent les microréacteurs, les 
quantités de catalyseur sont théoriquement calculées en se basant sur l’épaisseur désirée de la couche 
catalytique (2000 Å). Notre objectif n’est pas de déterminer la quantité exacte de platine dans chaque 
microréacteur mais de la comparer entre les différents microréacteurs, d’autant plus que la quantité de 
catalyseur dans chaque microréacteur dépend principalement de la surface des parois catalytiques et 
par conséquent des dimensions et du nombre de microcanaux. Le tableau III.8 récapitule et compare 
les principales caractéristiques des trois microréacteurs.      
 
Caractéristiques du microréacteur R500 
Nombre de plaques 12 Vcanaux (mm3) 900 
Epaisseur  plaque (mm) 0.525 Vcata (mm3) 2.52 
Nombre canaux/plaque 25 Vcata/Vcanaux (%) 0.28 
Diamètre hydraulique (µm) 286 Vcata/Vtot (%) 0.044 
Scanal (mm
2) 42 mcata (mg) 53.9 
Vcanal  (mm
3) 3 mcata / Scanaux (g/m2) 4.28 
Epaisseur catalyseur (µm) 0.2 Vcanaux/ Vtot (%) 15.9 
Nombre de microcanaux 300 Scanaux (mm2) 12600 
Vtot (mm
3) 5670 S/V (m2/m3) 14000 
 
Tableau III.5: Caractéristiques physiques du microréacteur  R500 (500x200 µm2) 




Caractéristiques du microréacteur R200 
Nombre de plaques 12 Vcanaux (mm3) 460.8 
Epaisseur  plaque (mm) 0.525 Vcata (mm3) 2.76 
Nombre canaux/plaque 64 Vcata/Vcanaux (%) 0.6 
Diamètre hydraulique (µm) 133.3 Vcata/Vtot (%) 0.049 
Scanal (mm
2) 18 mcata (mg) 59 
Vcanal  (mm
3) 0.6 mcata / Scanaux (g/m2) 4.27 
Epaisseur catalyseur (µm) 0.2 Vcanaux/ Vtot (%) 8.13 
Nombre de microcanaux 768 Scanaux (mm2) 13824 
Vtot (mm
3) 5670 S/V (m2/m3) 30000 
 
Tableau III.6: Caractéristiques physiques du microréacteur R200 (200x100 µm2) 
 
Caractéristiques du microréacteur R100 
Nombre de plaques 10 Vcanaux (mm3) 195 
Epaisseur  plaque (mm) 0.525 Vcata (mm3) 2.34 
Nombre canaux/plaque 130 Vcata/Vcanaux (%) 1.2 
Diamètre hydraulique (µm) 66.7 Vcata/Vtot (%) 0.0495 
Scanal (mm
2) 9 mcata (mg) 50.05 
Vcanal  (mm
3) 0.15 mcata / Scanaux (g/m2) 4.28 
Epaisseur catalyseur (µm) 0.2 Vcanaux/ Vtot (%) 4.13 
Nombre de microcanaux 1300 Scanaux (mm2) 11700 
Vtot (mm
3) 4725 S/V (m2/m3) 60000 
 
Tableau III.7: Caractéristiques physiques du microréacteur R100 (100x50 µm2) 
 
 R500 R200 R100 
Nombre de canaux 300 768 1300 
Largeur (µm) 500 200 100 
Hauteur (µm) 200 100 50 
Diamètre hydraulique (µm) 286 133.3 66.7 
S/V (m2/m3) 14000 30000 60000 
Vcanaux  (mm
3) 900 460.8 195 
Vcata/ Vcanaux (%) 0.28 0.6 1.2 
mcata (mg) 53.9 59 50.05 
mcata / Vcanaux (mg/mm
3) 









Tableau III.8: Tableau récapitulatif des principales caractéristiques des trois microréacteurs 
 
Remarque : Si on prend une épaisseur en platine de 1200 Å au lieu de 2000 Å, le rapport mcata/Scanaux  
dans les microréacteurs sera de 2.57 au lieu de 4.28 g/m2.   




III.3 Microréacteur catalytique de 2e génération (R4) 
 
Le microréacteur catalytique de deuxième génération R4 est basé sur le même principe 
d’empilement de plaques microstructurées que les microréacteurs de première génération (R500, R200 
et R100). Cependant, comme nous l’avions mentionné précédemment, ce microréacteur diffère par son 
système d’alimentation, par l’effluent gazeux, mais surtout par son système de chauffage intégré. En 
effet, l’utilisation de la technologie « Silicium » permet justement la conception et l’intégration de 
composants chauffants et de capteurs de température à l’intérieur du microsystème. L’assemblage des 
plaques microstructurées dans le microréacteur R4 est effectué par pression, permettant ainsi un 
montage et un démontage beaucoup plus aisé, rendant ce microréacteur très flexible et modulable.  
 
Ce microréacteur (R4) conçu par le LAAS a été breveté par Tasseli et coll. (2009) sous la référence 
CNRS Patent FR 2918584 (A1) January 2009 et le schéma du réacteur présenté dans le brevet est 





Figure III.18: Schéma représentant le microréacteur breveté R4  
(CNRS Patent FR 2918584 (A1) January 2009)  
 
III.3.1 Conception du réacteur microstructuré R4   
 
Comme nous pouvons observer sur la figure III.18, les plaques catalytiques empilées dans le 
microréacteur R4 ne sont plus intégrées dans une enceinte métallique pour assurer le chauffage et 
l’alimentation par l’effluent gazeux, contrairement aux autres microréacteurs. En effet, dans ce 
microréacteur l’alimentation par l’effluent gazeux ne se fait pas via la chambre de distribution 
commune aux microréacteurs R500, R200 et R100, mais elle se fait de façon directe, comme on peut 
l’observer sur les figures III.18 et III.19. La figure III.19 représente une vue schématique de ce 




microréacteur, où nous visualisons également la présence d’une microplaque chauffante insérée au 




Figure III.19: Représentation schématique du R4 avec la résistance chauffante au milieu 
 
Le système d’alimentation du microréacteur par l’effluent gazeux a nécessité l’utilisation d’un usinage 
spécifique des plaques microstucturées (Figure III.20.A), dans le but d’homogénéiser l’écoulement de 
l’effluent gazeux à l’entrée des plaques catalytiques. Il est cependant important de rappeler que ce 
microréacteur est connecté, comme les autres microréacteurs, à la même chambre de vaporisation des 
COV et au même chromatographe en ligne pour l’établissement de ses performances catalytiques pour 
l’oxydation des molécules étudiées. Ces plaques catalytiques qui possèdent les mêmes dimensions de 
microcanaux que le R200, 200x100 µm2, sont légèrement plus longues que celles des autres 
microréacteurs (3.4 x 3 cm2). Les longueurs des microcanaux sont par conséquent un peu différentes 
mais cela ne devrait pas avoir de conséquences importantes sur les performances catalytiques. Les 
techniques des gravures et de dépôt du catalyseur sont identiques à celles utilisées dans la conception 






Figure III.20: (A) Plaque microstructurée dans le R4, (B) Microréacteur R4  
(A) (B) 
Entrée de l’effluent 
gazeux 
Sortie de l’effluent 
gazeux 




III.3.2 Conception du système de chauffage (résistance chauffante et 
capteurs)  
 
Le système de chauffage dans le microréacteur R4 est constitué d’une microplaque de platine 
intégrée qui joue le rôle de résistance chauffante, au sein même du microsystème, munie de capteurs de 
température. Le choix du platine pour la conception de la résistance chauffante et des capteurs de 
température a été effectué à cause des propriétés thermiques et mécaniques de ce métal. En effet, le 
platine est un métal qui est souvent utilisé dans ce genre d’application, notamment à cause de la 
linéarité de sa résistance en fonction de la température.    
 
Après avoir évalué les puissances qui peuvent être dissipées dans ce microréacteur, il a été décidé de 
concevoir une résistance de 100  avec un couple intensité et tension électriques (1 A, 100 V). 
Plusieurs géométries ont été testées avant d’aboutir à la géométrie qui assure une surface de 
recouvrement importante avec l’espace nécessaire pour placer les capteurs. Une vue schématique de 
cette résistance chauffante avec les capteurs est présentée sur la figure III.21.A. Concernant les 
capteurs de température, un facteur 10 entre la valeur du capteur et celle de la résistance a été imposé 
dans un premier temps, ce qui conduit à la conception d’un capteur à 1000 . Il a finalement été décidé 
qu’un capteur en forme de serpentin à 11 périodes de 50 µm de largeur et de 100 µm de pas avec une 
résistance de 930  est largement satisfaisant pour cette application. La géométrie des capteurs de 
température est illustrée sur la figure III.21.B et la photographie d’une résistance chauffante avec les 
capteurs conçue d’après les considérions mentionnées ci-dessus est présentée sur la figure III.22.   
 
           
 
 
Figure III.21: (A) Représentation schématique de la résistance chauffante avec les capteurs de 
température, (B) Géométrie du capteur de température (serpentin) 
(A) (B) 






Figure III.22: Resistance chauffante avec capteurs de température  
 
Le procédé de fabrication de ces résistances est appelé « Lift-Off » et ses différentes étapes sont 
résumées sur la figure III.24. La gravure et le dépôt du platine et du titane ont été effectués par les 
mêmes procédés que les plaques catalytiques : gravure DRIE et dépôt par évaporation par 
bombardement à électrons.      
Une caractérisation thermique du microsystème (plaques silicium + résistance chauffante) a été 
effectuée par simulation numérique sous un logiciel de simulation thermomécanique basé sur la 
méthode des éléments finis « ABAQUS ». Cette simulation a permis de démontrer que, pour une 
puissance consommée de 15 W, une température quasi uniforme de 240 °C est atteinte dans le 




Figure III.23 : Simulation thermique du microsystème (plaques silicium + résistance chauffante) sous 
ABAQUS  
 
Cette simulation ne prend pas en considération l’évolution des températures et des vitesses du fluide. 
Des simulations plus poussées pourraient être effectuées afin d’étudier les écoulements du fluide dans 
les plaques microstructurées et d’effectuer une caractérisation thermique prennant en considération 




toutes les caractéristiques des écoulements du fluide ainsi que les propriétés thermomécaniques du 
microréacteur. 
     
 
 
Figure III.24: Procédé de réalisation des résistances métalliques (Lift-Off) 
 
III.3.3 Caractéristiques physiques du microréacteur de 2 e génération  
 
Les caractéristiques du microréacteur R4 ont été calculées en considérant que les longueurs des 
microcanaux sont toutes identiques à celles des autres microréacteurs (3 cm). Cette supposition permet 
de déterminer les caractéristiques de ce microréacteur en les surestimant légèrement dans certains cas. 








Caractéristiques du microréacteur R4 
Nombre de plaques 10 Vcanaux (mm3) 444 
Epaisseur  plaque (mm) 0.525 Vcata (mm3) 2.66 
Nombre canaux/plaque 74 Vcata/Vcanaux (%) 0.6 
Diamètre hydraulique (µm) 133.3 Vcata/Vtot (%) 0.05 
Scanal (mm
2) 18 mcata (mg) 56.9 
Vcanal  (mm
3) 0.6 mcata / Scanaux (g/m2) 4.27 
Epaisseur catalyseur (µm) 0.2  Vcanaux/ Vtot (%) 8.29 
Nombre de microcanaux 740 Scanaux (mm2) 13320 
Vtot (mm
3) 5355 S/V (m2/m3) 30000 
 
Tableau III.9: Caractéristiques physiques du microréacteur R4 (200x100 µm2) 
 
III.4 Exploitation des résultats expérimentaux 
 
L’exploitation des résultats expérimentaux ne peut être effectuée avant la mise au point et la 
validation de tout le dispositif expérimental, qui inclut le système analytique, le système de 
vaporisation des COV et le microsystème catalytique. La vérification de la stabilité et de la répétabilité 
des résultats doit également être effectuée avant de développer la méthode d’établissement des courbes 
d’ignitions qui permettent l’exploitation de ces résultats.  
 
III.4.1 Analyse des résultats (CPG) 
 
La technique analytique utilisée dans notre étude est la chromatographie en phase gazeuse, 
cette méthode d’analyse classique s’est révélée satisfaisante et suffisante pour toutes les expériences 
mises en œuvre.  
 
Un chromatographe en ligne VARIAN (CP3800) a été spécialement conçu et installé dans le banc 
expérimental. Ce chromatographe a la particularité de posséder deux lignes d’analyse parallèles, une 
première ligne avec une colonne capillaire de 30 m (CP sil 8 CB (30 m x 0.32 x 1µm) 5% phényl, 95% 
diméthylpolysiloxane) et un détecteur à ionisation de flamme (FID) pour analyser les composés 
organiques de masses molaires élevées (tels que l’acétone, le toluène, la méthyléthylcétone ou d’autres 
éventuels produits de dégradation), et une autre ligne avec une détecteur à conductivité thermique 
(TCD) pour analyser les composés organiques, ou non, légers comme l’oxygène, l’azote, CO2, CO, 
CH4, C2H4 etc. Cette ligne est plus complexe que la première car elle possède deux colonnes remplies 
en série de 1m (Porapak Q polymère poreux divinylbenzène), en plus d’une colonne tamis moléculaire 




(molsieve 5Å polymère inorganique cristallins (zéoliteAlO4, SiO4). Le gaz vecteur utilisé est l’hélium, 
prélevé dans une bouteille LINDE GAS de pureté connue (5.6).  
 
Le prélèvement des échantillons à analyser, à l’entrée ou à la sortie du réacteur, se fait par séquence 
sous forme gazeuse via deux boucles de remplissage de 250 µl, permettant l’injection simultanée dans 
les deux lignes de deux échantillons identiques. Les analyses ont toujours été réalisées après 
l’établissement du régime permanent.   
 
Pour les besoins des expériences, nous avons développé et mis au point une méthode principale 
d’analyse et cette mise au point a nécessité l’utilisation de bouteilles d’étalon gaz contenant des 
composés susceptibles d’être des produits d’oxydation des composés organiques volatils testés. La 
bouteille étalon a dans un premier temps permis de déterminer les temps de rétention des principaux 
composés N2, O2, CO, CO2, CH4, C2H4 et les coefficients de réponses en utilisant l’azote comme étalon 
interne.  
 
Afin d’éviter que la colonne tamis moléculaire ne se sature, il a fallu empêcher le CO2, l’eau et tous les 
composés organiques de pénétrer dans la colonne. Pour cela, le chromatographe dispose d’un système 
back flush entre les deux colonnes remplies et d’une colonne by-pass en parallèle de la colonne tamis 
moléculaire. La bouteille étalon nous a précisément permis de déterminer les temps de retentions des 
différents composés et donc les temps exacts pour actionner tous les composants du système. Le 
schéma des lignes d’analyse est illustré sur la figure III.25.  
 
Dans le but de diminuer le temps d’analyse, il est nécessaire d’optimiser la température du four du 
chromatographe. Ainsi, dans un premier temps, la température dans le four reste constante pendant 4 
minutes à 50 °C, puis un gradient de température est appliqué jusqu’à la fin de l’analyse permettant 
d’atteindre 120 °C et de desorber le plus rapidement possible les composés adsorbés dans les 
différentes colonnes. La sortie des produits est ainsi progressive et permet de distinguer chaque 
élément de l’effluent à mesurer. 
 






Figure III.25: Schéma des lignes analytiques du cromatographe (CP3800) VARIAN  
  




III.4.2 Système de vaporisation des COV  
 
Les composés organiques volatils sont introduits dans le système expérimental sous forme 
liquide, ce qui a nécessité la mise au point d’un système de vaporisation muni d’une chambre de 
vaporisation chauffée avec une résistance électrique, où le COV est introduit par un pousse seringue à 
poussée simple HARVARD (PHD 2000 Infusion) et une seringue.  
Dans un premier temps, nous avons utilisé une seringue en acier (Harvard apparatus) avec des joints en 
polymère, changés régulièrement en raison des fuites engendrées par l’acétone. Le COV était introduit 
dans l’évaporateur perpendiculairement à l’arrivée de l’air via un tuyau de diamètre externe de 3.18 
mm (Figure III.26.A).  
 
 
     
Figure III.26: (A) Premier système de vaporisation,  (B) Second système de vaporisation 
 
Les premières expériences, consistant à tester et à mettre au point le système expérimental, ont permis 
de montrer que le système de vaporisation mis au point ne permettait pas d’avoir une concentration en 
COV uniforme à l’entrée du microréacteur. En effet, la première molécule testée est l’acétone, et nous 
avons constaté que le régime permanent n’était jamais établi et que la concentration de l’acétone variait 
au cours du temps, rendant l’exploitation des expériences impossible.  
 
Un exemple de cette variation de la concentration de l’acétone à l’entrée du réacteur est illustré sur la 
figure III.27, où nous pouvons visualiser que la concentration en acétone ne se stabilise pas, même 
après 100 minutes de fonctionnement et qu’elle peut varier du simple au double entre deux analyses 
successives en seulement quelques minutes.   
(A) (B) 





Figure III.27: Evolution de la concentration de l’acétone (5000 ppmV) dans le temps à l’entrée du 
réacteur avec le premier système de vaporisation 
 
Nous avons donc conçu par la suite un nouveau système, en remplaçant le tuyau qui alimentait 
l’évaporateur par un capillaire de 1.6 mm de diamètre externe et d’environ 250 µm de diamètre interne. 
Ce capillaire a été introduit cette fois-ci à l’intérieur de l’évaporateur en parallèle avec l’arrivée de l’air 
(Figure III.26.B), et nous y avons également introduit une grille métallique qui entoure le capillaire 
(Figure III.28). La seringue en acier des COV a également été remplacée par un seringue pour gaz en 
verre avec un piston en téflon (Hamilton Gastight® 10 ml) afin d’assurer une étanchéité parfaite. 
 
 
Figure III.28: Grille métallique entourant le capillaire dans l’évaporateur 
 
La figure III.29 illustre l’efficacité de ce système, où nous avons représenté l’évolution de la 
concentration de l’acétone à l’entrée du réacteur, dans les mêmes conditions opératoires que celles de 
la figure III.27, et avons observé que le régime permanent s’établit très rapidement au bout de 
























Figure III.29: Evolution de la concentration de l’acétone (5000 ppmV) dans le temps à l’entrée du 
réacteur avec le second système de vaporisation 
 
III.4.3 Activation des surfaces catalytiques 
 
Avant d’étudier les performances catalytiques des microréacteurs pour l’oxydation des COV, il 
est indispensable d’activer la surface catalytique. Cette activation ou prétraitement du catalyseur 
permet non seulement de modifier l’état d’oxydation de la surface catalytique mais également de 
nettoyer cette surface de poussières ou autres impuretés, afin de libérer et/ou rendre disponibles les 
sites actifs où se dérouleraient éventuellement, dans le cas des surfaces poreuses, les transformations 
chimiques.  
L’activation des catalyseurs, le platine en particulier, est généralement effectuée par une oxydation 
sous air ou sous oxygène pur pendant quelques heures entre 300 et 500 °C, poursuivie ou pas par une 
réduction sous hydrogène à la même température (Papaefthimiou et coll. 1999, Xi et coll. 2005). Une 
réduction sous hydrogène (ou Hélium) ou uniquement un prétraitement sous O2/ hélium peuvent 
également suffire dans certains cas (Burgos et coll. 2002, Gil et coll. 2001, O’Malley et Hodnett 1999). 
Ordóñez et coll. 2002 ont prétraité du Pt/Al2O3 sous air pendant 48 heures.  
Une activation du platine est donc nécessaire dans les quatre microréacteurs étudiés (R500, R200, 
R100 et R4). Le premier microréacteur étudié est le R500 où nous avons tenté d’activer le catalyseur 
sous air à 300 °C puis en augmentant les températures d’activation progressivement mais les 
conversions de l’acétone atteintes n’étaient pas satisfaisantes. Nous avons donc fini par opter pour une 
activation du catalyseur à 450 °C sous air pendant 4 heures. Durant cette activation, la conversion de 
5000 ppmV d’acétone à 68000 h-1 a été suivie et représentée sur la figure III.30, où on observe que la 
conversion débute à 41% pour atteindre 62 % au bout des 4 heures. Les conversions de l’acétone dans 
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Figure III.30: Evolution de la conversion de l’acétone (5000ppmV) dans le R500 durant l’activation du 
catalyseur sous air à 450°C : () Conversion de l’acétone, (■) Température 
 
Concernant le R200 et R100, l’activation du catalyseur a été directement effectuée sous air à 450 °C 
pendant 4 heures, et pour le R4, les plaques catalytiques ont été activées séparément du réacteur dans 
un four sous oxygène à 500°C pendant 2 heures. Toutes les activations que nous avons effectuées ont 
été débutées et terminées par un balayage sous hélium.   
Les résultats expérimentaux dans ces microréacteurs sont répétables juste après l’opération d’activation 
contrairement au microréacteur R500 et les courbes de répétabilité des résultats sont présentées en 
annexe B.2.  
 
III.4.4 Vérification de la stabilité des résultats en fonction du temps 
sur une manipulation expérimentale 
 
Afin de vérifier la stabilité du système expérimental au cours d’une expérience, nous avons 
décidé de suivre sur une journée (4 heures), les conversions de l’acétone sous conditions opératoires 
constantes. Les analyses des échantillons se faisant toujours à partir de 50 °C, nous avons décidé de 
faire varier, par la même occasion, la température du four du chromatographe pour effectuer les 
analyses à 40 et 50 °C en alternance afin d’évaluer un éventuel effet de cette température sur les 
résultats.  
 
La figure III.31 représente l’évolution de la conversion de l’acétone et du rapport des concentrations 
O2/N2 en fonction du temps à (2082 ppmV, 350 °C et 133000 h
-1) aux deux températures d’analyse 40 
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par la réaction d’oxydation catalytique de l’acétone. Malgré une tendance à la baisse des conversions 
qu’on peut observer sur cette figure, cette diminution est très faible et non significative. En effet, les 
conversions passent au bout de 4 heures de fonctionnement de 67.3 à 66.5 % et de 67.3 à 66.7 % à 50 
°C et 40 °C respectivement et les écarts type sont respectivement de 0.53 et 0.6. A cause de la faible 
variation des conversions, la consommation de l’oxygène par la réaction est trop faible pour pouvoir 
tirer des conclusions sur l’évolution du rapport O2/N2 en fonction du temps. Ceci confirme la stabilité 
du système et par conséquent la stabilité des résultats sur une manipulation expérimentale. On peut 
également constater que les conversions de l’acétone ne varient pas entre les deux températures 
d’analyse 40 et 50 °C.  
 
 
Figure III.31: Evolutions de la conversion de l’acétone et du rapport des concentrations O2/N2 en 
fonction du temps à 2082 ppmV, 350°C et 133000 h-1 à deux températures d’analyses : (■) conversions 
de l’acétone analysé à 50°C, (■) conversions de l’acétone analysé à 40°C, ( ) rapport O2/N2 mesuré à 
50°C, ( ) rapport O2/N2 mesuré à 40°C 
 
III.4.5 Etablissement des courbes d’ignition  
 
Les expériences effectuées au cours de ces travaux permettent la construction de courbes dites 
d’ignition qui représentent le taux de conversion chimique X (%) du composé organique volatil en 
fonction de la température T. Ces courbes déterminent l’efficacité du dispositif catalytique vis-à-vis du 
paramètre température, qui est un des paramètres déterminants dans les procédés catalytiques, la 
température fixant les coûts en matière d’énergie dépensée pour traiter un certain volume d’effluents 
gazeux. Ces courbes permettent également de déterminer les conditions opératoires nécessaires pour 
atteindre des objectifs tels que 50 et 95 % de dégradation.  
En général, la température prise en compte pour le tracé de ces courbes est la température du 


































fait le choix de prendre en compte la température du gaz juste à la sortie des plaques catalytiques, après 
avoir vérifié que cette température ne variait presque pas par rapport à la température de l’enceinte 
métallique du réacteur. Ceci nous a permis de conclure que tout le système réactionnel (enceinte 
métallique + surface catalytique + air chargé en COV) se trouvait à peu près à la même température. 
Concernant le microréacteur R4, le système de chauffage se faisant par plaque de platine intégrée, la 
température prise en compte est celle de la plaque de platine.  
 
Les courbes d’ignition ont été construites en augmentant la température par pallier de 25 °C ou 50 °C 
(Selon le COV), et en calculant par la suite les taux de conversion à partir des mesures effectuées en 
ligne par CPG.  
 
  
Figure III.32: Chromatogramme représentant les produits de la réaction d’oxydation de l’acétone dans 
le R500  
 
 
Figure III.33: Zoom sur les produits de la réaction d’oxydation de l’acétone dans le R500 
 








































































































Toutes les expériences effectuées dans ces travaux ont permis de constater que le dioxyde carbone CO2 
est le produit majoritaire des réactions d’oxydation des trois COV étudiés (Figure III.32, III.33). 
Seules quelques traces de CO ont parfois été détectées mais les quantités non significatives nous 
permettent de les négliger. (L’eau n’étant pas dosée dans notre dispositif analytique.) Les pics non 
nommés sur les chromatogrammes illustrés sur la Figure III.32 et III.33, représentent des 
basculements de vannes dans le circuit d’analyse du chromatographe. Ces basculements sont liés à la 
programmation de la méthode d’analyse utilisée.  
 
Ceci nous permet donc de calculer le taux de conversion X (%) sur la base du bilan de matière des 
réactions catalytiques d’oxydation totale des COV. Nous allons d’ailleurs expliciter, à titre d’exemple, 
le calcul du taux de conversion X pour la réaction d’oxydation catalytique de l’acétone. 
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     Eq III.1 
 
Avec :  
 
Fin  Débit molaire de l’acétone à l’entrée du microréacteur 
Fout  Débit molaire de l’acétone à la sortie du microréacteur 
FCO2  Débit molaire du CO2 produit à la sortie du microréacteur 
 
Comme le microréacteur est considéré isotherme et que la concentration molaire du COV est très faible 
dans l’air (effluent), le débit volumique est considéré comme constant. Par conséquent l’Eq III.1 peut 




CCC       Eq III.2 
Avec :  
 
Cin Concentration molaire réelle de l’acétone à l’entrée du microréacteur 
Cout  Concentration molaire de l’acétone à la sortie du microréacteur 
CCO2 Concentration molaire du CO2 produit à la sortie du microréacteur 
 




Les concentrations molaires de l’acétone à la sortie du réacteur (Cout) ainsi que la concentration du CO2 
produit (CCO2) sont simultanément mesurées à la sortie du microréacteur par chromatographie en phase 
gazeuse grâce à la présence des deux lignes d’analyse qui permettent le dosage simultané du COV et 
du CO2. Le prélèvement des échantillons à analyser se fait via les deux boucles de remplissage de 250 
µl, qui permettent l’injection simultanée de deux échantillons dans les lignes d’analyse, dont la 
composition est supposée identique car le temps de remplissage des deux boucles est extrêmement 
court.  
Une fois Cout et CCO2 déterminées, on peut calculer les taux de conversion de l’acétone X/CO2 et X/Acétone 
basés respectivement sur l’apparition du CO2 et la disparation de l’acétone suivant l’Eq III.3 et Eq 
III.4 où Cav représente la concentration molaire moyenne de l’acétone mesurée à l’entrée du 
microréacteur après l’établissement du régime permanent. Pour ce calcul, il a auparavant été vérifié 
l’absence de produits de dégradation intermédiaires. Dans le but de s’assurer que le régime permanent 
est bien établi à l’entrée du réacteur, cette concentration moyenne n’est déterminée qu’au bout d’une 































  Eq III.4 
Avec :  
Cav  Concentration molaire moyenne de l’acétone mesurée à l’entrée du microréacteur 
X/CO2   Conversion de l’acétone calculée sur la base de la quantité de CO2 produite  
X/Acétone Conversion de l’acétone calculée sur la base de la quantité d’acétone consommée 
 
Dans la littérature, les courbes d’ignition sont souvent construites uniquement à partir du taux de 
conversion basé sur la consommation du COV. Il existe néanmoins quelques travaux où les courbes 
sont construites en suivant la consommation du COV et la production du CO2. Ces conversions X/CO2 
et X/Acétone devraient être égales selon le bilan de matière, nous constatons cependant un léger écart 
entre les valeurs calculées (Figure III.34), qui peut être expliqué par l’incertitude relative à l’appareil 
d’analyse mais surtout par l’écart de la concentration « vraie » de l’échantillon d’acétone Cin par 
rapport à la concentration moyenne Cav liée à l’efficacité du système de vaporisation. En effet, comme 
on peut observer sur la figure III.34, ces conversions X/CO2 et X/Acétone déterminées à partir de la 
concentration moyenne sont sous-estimées ou surestimées selon que la concentration réelle de 
l’échantillon est plus faible ou plus élevée que la concentration moyenne.  
 






Figure III.34: Les conversions de l’acétone X/CO2, X/Acétone et X à 8290 ppmV et 68000 h
-1 dans le 
R500 : (+) X/Acétone, () X/CO2, (▲) X 
 
La détermination de la concentration molaire réelle de l’échantillon Cin à partir du bilan de matière (Eq 
III.2), nous permettrait de calculer la conversion de l’acétone X pour chaque point expérimental en 







     Eq III.5 
La concentration Cin peut également être calculée à partir des conversions X/CO2 et X/Acétone selon la 
relation suivante : 
100/)100(
2// COAcétoneavin
XXCC    Eq III.6 
 
Les courbes d’ignition des réactions d’oxydation des molécules étudiées (acétone et toluène), 
présentées dans ces travaux, sont toujours construites telles que nous l’avons explicité ci-dessus. Dans 
le cas de la méthyléthylcétone les courbes d’ignition sont construites à partir de la conversion basée sur 
la disparition de la molécule (X/MEC). 
 
III.5 Conclusion  
 
Dans ce chapitre, nous avons présenté les microréacteurs étudiés au cours de ces travaux, les 
microréacteurs de première génération (R500, R200 et R100) et le microréacteur de deuxième 
génération (R4). Ces microréacteurs sont conçus sur le principe d’empilement de plaques catalytiques 
microstructurées en microcanaux parallèles de différentes dimensions 500 x 200, 200 x 100 et 100 x 50 
µm2. Les microréacteurs de première génération se distinguent principalement par les dimensions et les 






















assure le chauffage par conduction et l’alimentation par l’effluent gazeux. Le microréacteur de seconde 
génération R4 possède les mêmes dimensions de canaux que le R200 mais il se distingue par son 
système d’alimentation par l’effluent gazeux et surtout par son système de chauffage intégré par plaque 
chauffante insérée au milieu des plaques catalytiques.  
 
Les principales caractéristiques des microréacteurs étudiés sont résumées dans le tableau III.10, où 
nous pouvons visualiser que les microréacteurs R200 et R4 possèdent des caractéristiques physiques 
très proches. Nous pouvons également constater que les ratios S/V augmentent de 14000 à 60000 
m2/m3 du R500 au R100, tout comme la quantité de catalyseur par rapport au volume des microcanaux, 
qui est plus élevée dans le R100 par rapport au R200 et R4, qui sont à leur tour plus élevées que celle 
qu’offre le microréacteur R500.  
 
 R500 R200 R100 R4 
Nombre de canaux 300 768 1300 740 
Largeur (µm) 500 200 100 200 
Hauteur (µm) 200 100 50 100 
Diamètre Hydraulique (µm) 286 133.3 66.7 133.3 
S/V (m2/m3) 14000 30000 60000 30000 
Vcanaux  (mm
3) 900 460.8 195 444 
Vcata/ Vcanaux (%) 0.28 0.6 1.2 0.6 
mcata (mg) 53.9 59 50.05 56.9 
mcata / Vcanaux (mg/mm
3) 











Tableau III.10: Récapitulatif des principales caractéristiques physiques des microréacteurs 
 
Nous avons également abordé dans ce chapitre la mise au point et la validation du dispositif 
expérimental qui nous permet d’exploiter, dans le chapitre suivant, les résultats expérimentaux via 
l’obtention des courbes d’ignitions des réactions d’oxydation des COV étudiés. Le protocole 
expérimental de démarrage de l’installation expérimental et le programme des expériences effectuées 
dans ces travaux sont présentés en annexes E.   
Une expérience effectuée avec une concentration en oxygène de 10 % dans un mélange Air/Helium 
nous a permis de constater un léger effet négatif de la concentration de l’oxygène sur les conversions 
de l’acétone dans le R500 (Annexe F), en accord avec la tendance généralement reportée dans la 
littérature (Papaefthimiou et coll. 1997, Tsou et coll. 2005). Cette légère amélioration des conversions 
à 10 % en oxygène, pourrait provenir du coefficient de diffusion moléculaire de l’acétone qui est plus 
élevé dans un effluent gazeux constitué d’air et d’hélium par rapport à de l’air pur. Malgré cela nous 
avons fait le choix de réaliser toutes les expériences, présentées dans le chapitre suivant, avec une 
concentration en oxygène de 20 % car il est préférable du point de vue procédé d’étudier la dégradation  
des COV avec de l’air.   
Lire
la seconde partie
de la thèse
